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Introduction
Ce chapitre présente une description de l’installation expérimentale composée d’un mini-réacteur
à lit ﬂuidisé conçu et construit au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse dans l’objectif
d’étudier les réactions élémentaires présentes dans le procédé de gazéiﬁcation de la biomasse.
Dans le cadre de cette thèse, ce réacteur est utilisé pour les études cinétiques de combustion et
de gazéiﬁcation du char ainsi que de craquage et de reformage des goudrons (toluène et phénol).
La première partie de ce chapitre décrit en détail le dispositif expérimental. Il est constitué
d’un mini-réacteur à lit ﬂuidisé qui représente une cellule élémentaire d’un réacteur à lit ﬂuidisé
industriel. L’installation expérimentale peut être divisée en quatre parties : le réacteur, le système
de mesure et d’acquisition de données, le système d’alimentation de gaz et de solide et le système
d’échantillonnage et d’analyse des gaz.
La seconde partie de ce chapitre décrit une étude thermique réalisée sur le réacteur. L’objectif est
de déterminer les paramètres de fonctionnement et les conditions opératoires propices à chaque
étude.
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3.1 Installation expérimentale
Le montage expérimental complet est schématisé sur la Figure 3.1 et une photographie est
présentée sur la Figure 3.2. Il comprend quatre parties principales :
1. Le réacteur ;
2. Le système de mesure et d’acquisition de données ;
3. Le système d’alimentation de gaz et de solide ;
4. Le système d’échantillonnage et d’analyse des gaz.
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Figure 3.1 – Installation expérimentale complète.
3.1.1 Le réacteur
Le réacteur est constitué essentiellement d’un tube cylindrique en acier réfractaire de 5,26 cm de
diamètre et d’une hauteur totale de 94 cm. Il est chauﬀé électriquement par un four de 27 cm de
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Figure 3.2 – Dimension et photographie du réacteur à lit ﬂuidisé.
hauteur et 36 cm de diamètre délivrant une puissance électrique de 2,6 kW. Le réacteur contient
580 g de média solide (olivine ou sable) dont la granulométrie est comprise entre 200 et 300 µm.
Le gaz de ﬂuidisation avant son introduction dans le lit traverse une zone d’homogénéisation de
forme cylindro-conique appelée « boite à vent ». La partie cylindrique de cette zone est remplie
par une mousse de carbure de silice (SiC) dans laquelle arrive l’injection de goudrons. Cette
structure permet d’assurer la vaporisation des goudrons injectés sous forme liquide et le mélange
des gaz avant leur introduction dans le réacteur. Une photographie et une schématisation de ce
dispositif sont proposées sur la Figure 3.3. La distribution du gaz dans le lit est assurée par une
plaque perforée de 19 oriﬁces de 1 mm de diamètre équipée à sa base par une toile métallique en
acier inoxydable de 30 µm de maille. Ce dispositif permet de réduire le pleurage des particules.
En sortie du réacteur, les gaz produits pendant les réactions traversent une zone élargie de forme
cylindro-conique reliée à un cyclone. Le rôle de ce dispositif est de réduire à la fois la quantité
de solides entrainée par les gaz ainsi que de capter les ﬁnes particules élutriées. Le cyclone est
chauﬀé à 150˚ C à l’aide de cordons chauﬀants pour éviter toute condensation de la vapeur d’eau
et des goudrons. Les gaz sortant du cyclone traversent un condenseur à eau où la vapeur d’eau
et les goudrons sont partiellement condensés. Les gaz ainsi traités sont ensuite évacués vers
l’extérieur.
3.1.2 Système de mesure et d’acquisition de données
L’installation expérimentale est équipée de capteurs de températures et de pression aﬁn de
suivre en continu l’évolution de ces paramètres au cours des manipulations. Ils sont reliés à un
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Figure 3.3 – Photographie de la mousse poreuse de carbure de silice et de l’injection de goudrons
dans la boîte à vent du distributeur.
enregistreur électronique de données, Minitrend QX, qui permet l’acquisition des données à une
fréquence de 10 Hz.
La température à l’intérieur du réacteur est contrôlée par deux thermocouples de type K situés
à 50 et 250 mm au-dessus du distributeur. La régulation s’eﬀectue à partir du premier thermo-
couple. Un troisième thermocouple de type K est situé dans une canne mobile placée dans le
réacteur pouvant ainsi mesurer le proﬁl axial de température dans le réacteur. Un capteur de
pression diﬀérentielle, Honeywell ST 3000, est connecté à 5 et 500 mm au-dessus du distributeur
et permet de suivre l’état de ﬂuidisation du lit.
Enﬁn, un dernier thermocouple de type K est placé juste au-dessus du carbure de silice dans la
boite à vent (Figure 3.3). Il permet de suivre en continu la température des gaz juste avant leur
entrée dans le réacteur.
3.1.3 Système d’alimentation de gaz et de solide
L’installation expérimentale peut réaliser les études cinétiques de combustion et de gazéiﬁcation
du char ainsi que de craquage et de reformage des goudrons (toluène et phénol).
Ainsi, le réacteur peut être alimenté par un mélange d’azote, d’air, d’hydrogène, de vapeur
d’eau et de toluène ou phénol en proportions variables selon le type d’études et de conditions
opératoires. Les débits d’azote et d’air sont régulés à l’aide d’un débitmètre massique Aera FC-
7710-CD pouvant fonctionner pour des débits inférieurs à 20 L/min. Le courant d’hydrogène est
contrôlé par un second débitmètre massique Aera FC-7700-CD dont la plage est comprise entre
0,01 et 5 L/min. Ces courants sont préchauﬀés en passant dans un tube en acier inoxydable
de 10 mm de diamètre formant un serpentin dans l’espace libre entre le four et le réacteur. La
vapeur d’eau est produite par injection continue d’eau distillée à l’aide d’une pompe Gilson 305
100SC à l’entrée du serpentin. L’eau est ainsi continuellement transformée en vapeur dans le
four. Les gaz ainsi préchauﬀés sortent ensuite sous le réacteur et décrivent un arc de cercle pour
arriver au niveau de la boite à vent.
Pour les études de combustion et de gazéiﬁcation du char, le réacteur fonctionne en batch. Ainsi,
un système d’alimentation de char a été mis en place en tête de réacteur. Il permet d’insérer
une masse bien déﬁnie de solide réactif qui tombe par gravité directement au sein du lit ﬂuidisé
(Figure 3.1 et Figure 3.2).
3.1.3.1 Injection du toluène
Le toluène anhydre 99.8% provient de Sigma-Aldrich. Son injection s’eﬀectue sous forme liquide
dans la mousse de carbure de silice à l’aide d’une pompe Gilson 305 25SC (Figure 3.3). Ainsi, le
toluène est continuellement vaporisé dans la boite à vent avant son passage dans le distributeur.
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3.1.3.2 Injection du phénol
Le phénol est inséré sous forme gaz au niveau de l’injection de goudron à l’aide d’un dispositif
dont la schématisation et la photographie sont présentées sur la Figure 3.4 et la Figure 3.5.
Ce dispositif a été développé et mis au point au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse.
Il permet d’obtenir un mélange gazeux d’azote et de phénol dont la teneur en goudron est
parfaitement maîtrisée. Il est constitué de 3 parties :
• Un barboteur qui se compose d’un tube en acier inoxydable de 60 mm de diamètre et
180 mm de hauteur. Ce réservoir est rempli de phénol solide provenant de Sigma-Aldrich
dont la pureté est supérieure à 99.5%. Un thermocouple de type K permet de suivre en
continu la température au sein du barboteur. La température du phénol est contrôlée en
plongeant le barboteur dans un bain thermostaté rempli d’une huile minérale Renotherm
322 permettant d’être chauﬀée sur une gamme de température inférieure à 300˚ C. La
température du bain a été ﬁxée à 200˚ C de telle sorte à obtenir une température de
181˚ C au sein du barboteur correspondant au point d’ébullition du phénol. Un courant
d’azote est injecté à la base du barboteur et vient buller dans le phénol chaud. Son débit
est régulé à l’aide d’un débitmètre massique Aera FC-7700-CD.
• La sortie du barboteur forme un arc de cercle pour accueillir un second tube légèrement
incliné de 200 mm de longueur et 60 mm de diamètre. Un oriﬁce de 15 mm de diamètre
relié à une vanne permet le rechargement du phénol sous forme liquide. Une seconde
arrivée d’azote est également prévue mais ne sera pas utilisée lors de cette thèse.
• Enﬁn, la dernière partie du dispositif est constituée d’un condenseur partiel composé
d’un tube en acier inoxydable de 80 mm de diamètre et 300 mm de hauteur dans lequel
est plongé un système de refroidissement. Ce dernier se compose d’un tube en cuivre de 4
mm de diamètre interne formant deux serpentins entrelacés de 65 et 40 mm de diamètre
(Figure 3.5). De l’eau de refroidissement circule au sein de ce tube. La température de
l’eau à l’entrée du condenseur est régulée à l’aide d’un second bain thermostaté annexe.
Un thermocouple de type K enregistre la température du gaz 50 mm avant sa sortie du
condenseur partiel. L’objectif de ce condenseur partiel est de refroidir le mélange gazeux
sortant du barboteur et de condenser une partie du phénol présent dans le gaz qui retombe
sous forme liquide dans le barboteur. Ainsi, un reﬂux permanent de goudron est présent
dans le condenseur et permet la saturation de l’azote. Par conséquent, nous obtenons en
sortie du condenseur un mélange N2/Phénol saturé dont la teneur en phénol est déﬁnie
à partir de la température du courant. La pression partielle du phénol dans le gaz de
sortie est déterminée théoriquement à partir de la loi d’Antoine et de la température,
selon l’équation suivante :
log(Pphénol) = A− B
T + C
(3.1)
avec, Pphénol la pression partielle du phénol dans le gaz (mmHg), T la température du
gaz (˚ C), A = 7.54098, B = 1801.28 et C = 204.687 les coeﬃcients d’Antoine spéciﬁque
au phénol [106].
Lors de sa conception, plusieurs brides ont été intégrées au dispositif expérimental aﬁn de faciliter
son démontage et sa maintenance. Un courant d’azote pur est également prévu aﬁn de purger
les tubes à la ﬁn de chaque expérimentation.
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Figure 3.4 – Schématisation du dispositif d’injection de phénol.
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Figure 3.5 – Dimension et photographie du dispositif d’injection de phénol.
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Par ailleurs, les conditions opératoires de fonctionnement du barboteur et du condenseur partiel
doivent respecter les conditions suivantes :
• La température du barboteur doit être suﬃsamment importante pour que le débit de
phénol évaporé soit supérieur au débit d’azote entrant.
• Un reﬂux de phénol proche de 1 doit être obtenu au niveau du condenseur partiel pour
favoriser la saturation du gaz en goudron.
• La température du condenseur partiel est ﬁxée par la gamme de fonctionnement de débit
du débitmètre massique d’azote en entrée du barboteur. En eﬀet, ce débitmètre massique
fonctionne pour des débits compris entre 0,01 et 5 L/min.
• Enﬁn, l’utilisation du phénol classé comme produit CMR (Cancérigène, Mutagène et
Reprotoxique) implique le respect de règles strictes de sécurité. Par conséquent, nous
avons placé le montage expérimental (barboteur + condenseur partiel) à l’intérieur d’une
enceinte mobile étanche reliée à une hotte d’aspiration (Figure 3.5).
3.1.4 Système d’échantillonnage et analyse des gaz
Un échantillonnage de la phase gazeuse a été mis en place dans le réacteur aﬁn de prélever en
continu une partie des gaz produits lors des réactions de gazéiﬁcation et de combustion du char
ou de craquage et de reformage de goudrons. Ce gaz est ﬁltré, lavé et analysé en ligne à l’aide
de deux analyseurs chromatographie en phase gaz. Un Trace GC Ultra équipé d’un détecteur à
ionisation de ﬂamme est destiné à la quantiﬁcation des goudrons (benzène, toluène, phénol et
naphtalène) tandis qu’un micro GC équipé de deux détecteurs à conductivité thermique analyse
les gaz incondensables (H2, O2, N2, CH4, CO, CO2 et C2Hx).
3.1.4.1 Echantillonnage des gaz
Une canne d’échantillonnage mobile en acier inoxydable de 4 mm de diamètre est placée en tête
du réacteur et descend jusqu’à une hauteur de 29 cm au-dessus du distributeur. Cette valeur a
été déterminée expérimentalement et correspond à la hauteur du lit ﬂuidisé de sable et d’olivine à
850˚ C pour une vitesse de 7·Umf . Ainsi, le prélèvement de la fraction gazeuse s’eﬀectue à la sortie
du lit ﬂuidisé. Un thermocouple de type K est placé à l’intérieur de la canne d’échantillonnage
aﬁn de connaître la température de prélèvement des gaz. En sortie de la canne de prélèvement,
les gaz passent à travers deux ﬁltres aﬁn de piéger les ﬁnes particules.
• Le premier est composé d’un tube de 25 mm de diamètre et de 150 mm de hauteur. Le
gaz prélevé est introduit dans le ﬁltre grâce à un second tube de 3 mm de diamètre placé
sur l’axe du cylindre et débouchant à 30 mm du fond du cylindre. Les ﬁnes particules
sont séparées par gravité et tombent dans un bac de réception. Le gaz sortant par la
partie supérieure du cylindre pénètre dans le second piège à particule.
• Ce second piège est constitué d’un ﬁltre à manche en acier inoxydable de porosité 0.5
µm. Il a été fourni par M&C Groups et peut résister à des températures de 150˚ C.
En sortie des ﬁltres, le gaz est analysé par chromatographie en phase gaz aﬁn de quantiﬁer la
teneur en goudrons. Pour éviter toute condensation d’eau et de goudrons, les lignes de prélève-
ment et les ﬁltres à particules sont chauﬀés à 150˚ C à l’aide de cordons chauﬀants. En sortie
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de l’appareil d’analyse, le gaz passe par deux laveurs. Le premier correspond à une bouteille en
acier inoxydable plongée dans un bain de glace à 0˚ C et va permettre de condenser l’eau et une
partie des goudrons lourds. Le second est composé d’une bouteille en verre remplie de garnissage
et plongée dans un cryostat fonctionnant à -20˚ C pour condenser la totalité des hydrocarbures.
Ainsi, un gaz totalement sec et propre est obtenu avant son entrée dans le système d’analyse de
gaz incondensables par micro GC.
Une vanne à aiguille connectée à une pompe à diaphragme reliée à un rotamètre permet la
régulation d’un débit de 100 NmL.min−1 dans les lignes aﬁn d’obtenir un échantillonnage régulier
et représentatif au cours du temps.
3.1.4.2 Système d’analyse des goudrons
Les goudrons sont analysés en ligne par un chromatographe en phase gaz, Thermoscience Trace
GC Ultra, équipé d’une colonne Varian CP-Porabond Q 25 m x 0,32 mm avec hélium comme
gaz vecteur. Cette colonne a été utilisée dans les travaux de thèse de Nitsch [107] et permet la
quantiﬁcation du benzène, toluène, phénol et naphtalène tout en résistant à l’injection répétée
d’eau et d’acides. Ainsi, le gaz est directement analysé juste après l’étape de ﬁltration, sans aucun
dispositif de condensation en amont. L’injection du gaz se fait par une boucle d’échantillonnage
connectée à une vanne 6 voies, le tout chauﬀé à une température de 150˚ C. Lors de l’analyse, la
colonne est chauﬀée de 120 à 300˚ C avec une montée en température de 10˚ C/min et une période
isotherme de 3 min respectivement à 120 et 300˚ C. Le débit de balayage d’hélium dans la colonne
est ﬁxé à 3 mL/min. La colonne est connectée à un détecteur à ionisation de ﬂamme (FID) chauﬀé
à 250˚ C et étalonné pour la quantiﬁcation du benzène, toluène, phénol et naphtalène. La durée
totale de l’analyse s’élève à 15 min.
3.1.4.3 Système d’analyse des gaz incondensables
Les gaz incondensables sont analysés par un micro chromatographe en phase gaz (490 Micro
GC) fourni par Agilent. Il est équipé de deux modules :
• le module 1 est constitué d’une colonne CP-Molsieve 5A 10 m x 0.25 mm connectée à
un détecteur TCD pour la quantiﬁcation de H2, N2, O2, CH4 et CO avec de l’argon
comme gaz vecteur. Cette colonne est équipée d’un système de backﬂush constitué d’une
pré-colonne CP Porabond Q 5 m pour éviter les injections de CO2.
• le module 2 est composé d’une colonne Poraplot U 10 m x 0.25 mm ID connectée à un
TCD pour la quantiﬁcation de CH4, CO2 et C2Hx avec de l’hélium pour gaz vecteur.
La durée d’analyse entre deux injections est d’environ 3 min. Le système d’échantillonnage des
gaz (ﬁltration + lavage) permet de protéger l’appareil en évitant la condensation des goudrons
et la présence de particules ﬁnes. Par ailleurs, une membrane Génie connectée à l’arrière de
l’analyseur apporte une protection supplémentaire en captant l’éventuelle présence de goudrons
et de particules solides avant l’entrée dans la colonne.
Le micro GC a été étalonné avec une bouteille de mélange Crystal de chez Air Liquide contenant
5% de H2, 1% de CH4, 2% de CO, 2% de CO2, 1% de C2H2, 1% de C2H4, 1% de C2H6 et 87%
de N2. Par ailleurs, une bouteille contenant un mélange CH4/N2 a été utilisée pour déterminer
le temps de backﬂush.
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3.1.5 Médias solides
Cette section présente les deux médias solides utilisés lors de cette thèse : l’olivine et le sable.
L’olivine provient de l’entreprise Magnolithe Gmbh de Körnungen en Autriche, fournisseur du
média pour le site de démonstration de la gazéiﬁcation de la biomasse en double lit ﬂuidisé
circulant de Güssing. L’olivine est une roche volcanique majoritairement composée de silicates
de magnésium et de fer. Elle a pour formule chimique brute (Mg1−xFex)2SiO4 dont la valeur de
x est comprise entre 0 et 1 [6]. Le sable est un sable extra-silicieux sec provenant de l’entreprise
Sibelco.
Après réception, le sable et l’olivine ont subi une étape de prétraitement qui consiste en :
• Une étape de déﬁnage par ﬂuidisation à température ambiante dans un réacteur à lit
ﬂuidisé. Cette étape permet d’éliminer les ﬁnes particules par élutriation ;
• Une ﬂuidisation et calcination à 900˚ C pendant 4h sous air dans un réacteur à lit ﬂuidisé.
Pendant cette étape de prétraitement, la vitesse de ﬂuidisation a été ﬁxée à 8 ·Umf à la tempéra-
ture considérée. Les particules solides ont ensuite été tamisées manuellement pour retenir des
tranches granulométriques ayant une taille comprise entre 200 et 300 µm. Une photographie des
particules de sable et d’olivine ainsi obtenues est présentée sur la Figure 3.6. Par ailleurs, leurs
caractéristiques physico-chimiques sont mesurées et présentées dans le Tableau 3.1. La composi-
tion chimique, la densité réelle et apparente, la distribution de taille et la surface spéciﬁque ont
été déterminées respectivement par spectrométrie par torche à plasma, pycnométrie à hélium,
porosimétrie à mercure, granulométrie laser et analyse BET.
(a) Particules de sable. (b) Particules d’olivine.
Figure 3.6 – Photographies MEB des médias solides après calcination et tamisage.
La distribution volumique de taille des particules de sable et d’olivine après tamisage est présen-
tée respectivement sur la Figure 3.7 et sur la Figure 3.8. L’appareil utilisé est un Mastersizer
2000 de chez Malvern Intruments disponible au LGC. La pression de dispersion de l’appareil a
été ﬁxée à 3 bars. Les diﬀérents diamètres caractéristiques pour les deux types de média sont
donnés dans le Tableau 3.1.
Par ailleurs, la vitesse minimale de ﬂuidisation de ces particules a été déterminée expérimen-
talement à 20 et 850˚ C par des techniques expérimentales classiques [108] : mesure de la perte
de charge totale du lit et mesure des ﬂuctuations de pression (écart-type adimensionnel) en
fonction de la vitesse de gaz. Les résultats sont indiqués dans le Tableau 3.1. Nous observons
que la vitesse minimale de ﬂuidisation diminue lorsque la température du réacteur augmente.
Ce résultat est attribué à l’eﬀet de la température sur les propriétés physico-chimiques du gaz.
En eﬀet, la viscosité dynamique du gaz augmente fortement lorsque la température augmente
et ainsi diminue la vitesse minimale de ﬂuidisation.
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Tableau 3.1 – Propriétés physico-chimiques des médias solides.
Sable Olivine
Formule Chimique SiO2 (Mg1−xFex)2SiO4
Composition SiO2 : 98,34% MgO : 57,5-50,0%
(db,wt%) Fe2O3 : 0,022% SiO2 : 39,0-42,0%
Al2O3 : 1,206% CaO : max. 0,4%
TiO2 : 0,03% Fe2O3 : 8,0-10,5%
CaO : 0,014%
K2O : 0,745%
Densité réelle (kg.m−3) 2650± 2 3265 ± 2
Densité apparente (kg.m−3) 2400± 20 2965 ± 20
Porosité (%) 9 9
d10 184 193
d50 254 274
d90 352 389
d32 246 264
Surface spéciﬁque (m2.g−1) - 0,73
Umf (20˚ C) (cm.s−1) 7 9
Umf (850˚ C) (cm.s−1) 3,8 5,8
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Figure 3.7 – Distribution de taille des particules de sable après l’étape de calcination.
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Figure 3.8 – Distribution de taille des particules d’olivine après l’étape de calcination.
3.2 Caractérisation thermique du réacteur
L’objectif de cette partie est d’évaluer l’eﬀet de la vitesse du gaz en entrée du réacteur sur le
comportement thermique du lit ﬂuidisé. Ainsi, nous pourrons établir la vitesse de ﬂuidisation
adéquate pour obtenir une température uniforme dans le lit et une bonne homogénéité du milieu.
Une série d’essais a été conduite en ﬂuidisant le lit de sable et d’olivine par de l’azote à diﬀérentes
vitesses, pour une température du réacteur régulée à 850˚ C. La Figure 3.9 présente la diﬀérence
de température entre deux thermocouples localisés respectivement au centre du lit et à 1 cm
au-dessus du distributeur en fonction de Ug/Umf . Deux cas de ﬁgure sont observés :
• Pour des vitesses de ﬂuidisation supérieures à 1, 5 · Umf , la diﬀérence de température
entre les deux thermocouples est proche de zéro. Ainsi, une température homogène dans
le lit est obtenue. Ceci est directement lié au mouvement des bulles qui entraîne la
recirculation interne des particules solides dans le lit. Le débit de circulation interne
dépend des phénomènes de bullage dont l’importance est directement liée à l’excès du
gaz par rapport au minimum de ﬂuidisation (U − Umf ).
• Pour des vitesses de gaz inférieures à 1, 5 · Umf , la température au centre du lit devient
très supérieure à la température au niveau du distributeur. En eﬀet, les recirculations
dans le lit sont moins importantes et des gradients de températures apparaîssent.
Ainsi, une bonne ﬂuidisation dans le réacteur est obtenue pour Ug > 1, 5 · Umf . Dans ce cas
de ﬁgure, la diﬀérence de température entre le centre du lit ﬂuidisé et le distributeur est nulle.
L’écart commence à augmenter pour Umf < Ug < 1, 5 ·Umf où la ﬂuidisation est moins eﬃcace.
Enﬁn l’écart est très important en lit ﬁxe pour Ug < Umf où la température n’est plus du tout
homogène dans le lit de particules.
Par ailleurs, la hauteur du lit ﬂuidisé de sable et d’olivine a été déterminée à partir du proﬁl
axial de température au sein du réacteur pour une vitesse de gaz de 7 · Umf . Pour cet essai
expérimental, la température du réacteur est régulée à 850˚ C. Un thermocouple de type K est
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Figure 3.9 – Diﬀérence de température entre le centre du lit et 1 cm au-dessus du distributeur.
placé dans la canne mobile, elle-même située dans le lit au niveau du distributeur. Au cours
de l’expérimentation, la canne mobile est déplacée progressivement le long du réacteur aﬁn de
mesurer le proﬁl axial de température. Les résultats expérimentaux sont donnés sur la Figure
3.10 dans le cas des particules de sable et sur la Figure 3.11 pour les particules d’olivine. Nous
observons que la température du lit croît brusquement à partir du distributeur pour atteindre
la valeur consigne en moins de 3 cm. La température reste alors homogène avant de diminuer
rapidement pour une hauteur d’environ 29 cm ce qui correspond à la hauteur du lit ﬂuidisé et
au début de la zone de désengagement.
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Figure 3.10 – Proﬁl axial de température à travers le lit ﬂuidisé de sable pour une vitesse de
ﬂuidisation de 7 · Umf et une température de 850˚ C.
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Figure 3.11 – Proﬁl axial de température à travers le lit ﬂuidisé d’olivine pour une vitesse de
ﬂuidisation de 7 · Umf et une température de 850˚ C.
3.3 Fonction de transfert
Lors des études cinétiques de la combustion et de la gazéiﬁcation du char, la quantiﬁcation des
gaz incondensables au cours du temps par le micro GC dépend du temps de réponse du système
de prélèvement et de traitement des gaz (ﬁltres à particules, laveurs et lignes de prélèvement). En
eﬀet, la fraction molaire d’un constituant mesurée par l’analyseur est diﬀérente de celle quittant
le lit ﬂuidisé étant donné la dispersion des gaz dans le dispositif d’échantillonnage. Cet eﬀet doit
être pris en compte lors des études cinétiques.
L’objectif de cette section est d’observer la réponse du dispositif d’échantillonnage à une injection
échelon d’hydrogène dans le réacteur. Ainsi, nous pouvons en déduire le temps qu’il faut à un gaz
produit dans le lit ﬂuidisé pour être totalement détecté par l’analyseur après son cheminement
dans le système de prélèvement. Ce temps dépend de la géométrie du réacteur ainsi que du
volume et du débit du dispositif d’échantillonnage.
Nous avons réalisé cette étude en ﬂuidisant le réacteur par de l’azote sur une plage de tempéra-
tures de 20 à 850˚ C. Le débit molaire total du gaz en entrée est déﬁni de telle sorte à obtenir
une vitesse du gaz correspondant à 2,5 fois la vitesse minimale de ﬂuidisation de l’olivine à la
température considérée. Le débit volumique de prélèvement du gaz a été ﬁxé à 100 NmL.min−1
(valeur utilisée pour toutes les expérimentations). A un instant t = 0 min, une injection échelon
d’hydrogène est réalisée en pied de réacteur. Lors de cette injection échelon, le débit total en
entrée du réacteur est conservé et les débits d’hydrogène et d’azote sont ajustés de telle sorte
à obtenir un mélange N2/H2 avec un pourcentage molaire en hydrogène de 2%. Les fractions
molaires d’azote et d’hydrogène sont mesurées au cours du temps par le micro GC.
La réponse du dispositif d’échantillonnage à une injection échelon d’hydrogène a été étudiée
selon deux cas de ﬁgure, avec et sans la présence du cryostat à -20˚ C dans le système de conden-
sation des gaz. Ces deux cas d’étude correspondent respectivement à l’étude expérimentale de
la gazéiﬁcation (avec cryostat) et de la combustion (sans cryostat) du char. Les résultats sont
proposés sur la Figure 3.12. Nous observons que le signal de sortie est divisé en deux parties :
• un retard pur de quelques minutes correspondant au signal de sortie d’un réacteur à
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piston. Pendant cette période, l’hydrogène n’est pas encore détecté par l’analyseur de
gaz. A titre d’exemple, le retard pur du signal de sortie en l’absence de cryostat est de 1
min tandis que celui avec la présence du cryostat est de 2 min.
• une augmentation progressive de la fraction d’hydrogène jusqu’à une valeur constante.
Ce proﬁl est attribué au signal de réponse d’un réacteur agité continu (RAC).
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Figure 3.12 – Réponse du dispositif d’échantillonnage à une injection échelon d’hydrogène et
modélisation du signal expérimental.
Par ailleurs, nous avons constaté que le signal de réponse est indépendant de la température du
réacteur. Ainsi, durant les essais de combustion du char (absence du cryostat), un gaz produit
dans le réacteur met environ 10 min avant d’être complètement détecté par l’analyseur. Pour
les essais de gazéiﬁcation du char (présence du cryostat), ce temps de réponse est beaucoup plus
long. Il faudra environ 22 minutes pour qu’un gaz formé dans le réacteur soit complétement
détecté en sortie du dispositif d’échantillonnage. Cet eﬀet doit être pris en considération dans
l’étude cinétique aﬁn de ne pas biaiser les mesures d’analyse de gaz.
Nous avons choisi de représenter le signal de sortie donné sur la Figure 3.12 par l’association de
”n” RAC en série ayant chacun le même temps de séjour ”τRAC” suivant le système d’équations
diﬀérentielles suivant :


dY 1H2
dt =
1
τRAC
·
(
Y inH2 − Y 1H2
)
dY 2H2
dt =
1
τRAC
·
(
Y 1H2 − Y 2H2
)
...
dY nH2
dt =
1
τRAC
·
(
Y n−1H2 − Y nH2
)
(3.2)
où, t est le temps de l’opération (min), Y inH2 est la fraction molaire normalisée d’hydrogène en
entrée (Y inH2 = 1), Y
1
H2
...Y nH2 représente les fractions molaires normalisées d’hydrogène en sortie
respectivement des RAC 1...n, τRAC est le temps de séjour des RAC 1 à n (min).
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Les paramètres ”n” et ”τRAC” sont identiﬁés par la méthode des moindres carrés de telle sorte
que l’écart entre les valeurs Y nH2 calculées avec la méthode de Runge Kutta d’ordre 4 et celles
obtenues expérimentalement soit minimum. Les résultats sont donnés dans le Tableau 3.2 et la
comparaison entre le modèle et les résultats expérimentaux est présentée sur la Figure 3.12. Le
modèle représente de manière satisfaisante le signal de sortie pour les deux expérimentations.
Ainsi, pour les essais de combustion et de gazéiﬁcation du char, nous retirerons l’eﬀet du temps
de séjour et du mélange des gaz dans le dispositif d’échantillonnage en corrigeant les résultats
expérimentaux à partir du système d’équations (3.2) et les paramètres donnés dans le Tableau
3.2.
Tableau 3.2 – Estimation des paramètres ”n” et ”τRAC”.
Expérimentation n τRAC
(-) (min)
Sans cryostat 4 1
Avec cryostat 5 1,69
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3.4 Conclusion générale
Dans ce chapitre, nous avons présenté un mini-réacteur à lit ﬂuidisé conçu et construit au
Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse. Cette installation expérimentale représente une
cellule élémentaire d’un réacteur à lit ﬂuidisé industriel et permet de réaliser les études cinétiques
de combustion et de gazéiﬁcation du char ainsi que de craquage et reformage de goudrons (toluène
et phénol).
Ce réacteur fonctionne pour des températures inférieures à 1000˚ C. Quatre thermocouples posi-
tionnés à diﬀérentes hauteurs dans le réacteur permettent la régulation de la température tandis
qu’un capteur de pression diﬀérentielle contrôle la perte de charge du gaz.
L’alimentation en gaz a été établie aﬁn de contrôler de manière précise l’atmosphère réactive
à l’entrée du réacteur. Ainsi, pour les études cinétiques de combustion et de gazéiﬁcation du
char, des débitmètres massiques régulent parfaitement les débits en N2, air et H2 tandis qu’une
pompe à piston contrôle le débit d’injection d’eau liquide. L’eau est continuellement vaporisée
avant l’entrée dans le réacteur. Une injection de goudrons a été mise en place au niveau de
la boîte à vent du distributeur. L’injection de toluène est réalisée sous forme liquide à l’aide
d’une pompe à piston. Le phénol est inséré sous forme gaz au moyen d’un dispositif capable
de générer un mélange N2/Phénol dont la teneur en goudron est parfaitement maitrisée. Un
système d’alimentation de char a été mis au point et permet d’insérer une masse précise de
solide réactif en tête du réacteur.
Enﬁn, le réacteur est équipé d’un système d’échantillonnage et d’analyse des gaz. Un courant
gazeux est continuellement prélevé à la surface du lit ﬂuidisé. Le débit de prélèvement est ﬁxé
à 100 NmL.min−1. Ce gaz est ﬁltré, lavé puis analysé par chromatographie en phase gaz. Un
chromatographe Trace GC Ultra est utilisé pour l’analyse en ligne des gaz condensables (benzène,
toluène, phénol et naphtalène) tandis qu’un micro GC mesure la teneur des gaz incondensables
(H2, O2, N2, CH4, CO, CO2 et C2Hx).
La deuxième partie de ce chapitre s’est concentrée sur l’étude thermique du réacteur à lit ﬂuidisé.
Ces travaux ont permis de déterminer les points de fonctionnement caractéristiques du réacteur
en présence de particules de sable et d’olivine. Les conclusions suivantes peuvent être tirées :
• La vitesse minimale de ﬂuidisation du sable et de l’olivine a été déterminée par ﬂuidisation
du lit de particules à 20 et 850˚ C. Deux méthodes expérimentales classiques ont été
utilisées.
• Une vitesse de gaz supérieure à 1, 5·Umf doit être imposée aﬁn d’obtenir une température
homogène du lit de particules. Dans cette conﬁguration, la recirculation du solide induite
par les phénomènes de bullage permet une bonne homogénéité du lit.
• La hauteur du lit ﬂuidisé a été déterminée par mesure du proﬁl axial de température
dans le réacteur. Cette méthode nous a permis de placer la canne mobile de prélèvement
des gaz à une hauteur de 29 cm au-dessus du distributeur aﬁn d’éviter toute réaction
dans la zone de désengagement.
De plus, nous avons observé que le dispositif d’échantillonnage engendre un retard et une disper-
sion des gaz dans les diﬀérents mécanismes de ﬁltration et de condensation. En eﬀet, un certain
temps est nécessaire pour qu’un gaz produit dans le réacteur soit détecté par l’analyseur après
son cheminement dans le système de prélèvement. La réponse de ce système d’échantillonnage
à une injection échelon d’hydrogène dans le réacteur a été modélisée à l’aide de l’association
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de plusieurs RAC en série ayant chacun le même temps de séjour ”τRAC”. Ce résultat permet
de s’aﬀranchir de l’eﬀet de mélange des gaz dans les ﬁltres à particules, les laveurs et les lignes
de prélèvement lors des diﬀérentes expérimentations. Ainsi, lors de l’étude de la combustion du
char (absence du cryostat), le système d’échantillonnage est modélisé par l’association de 4 RAC
en série ayant chacun un temps de séjour de 1 min tandis que pour l’étude de la gazéiﬁcation du
char (présence du cryostat), 5 RAC en série avec un temps de séjour de 1,69 min sont utilisés.
109
Nomenclature
Nomenclature
Symboles grecs :
τRAC : temps de séjour d’un RAC [ min ]
Symboles romans :
YH2 : fraction molaire d’hydrogène
normalisé
[ − ]
t : temps [ min ]
Pphénol : pression partielle du phénol
dans le gaz
[ mmHg ]
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Introduction
Ce chapitre 4 présente le contenu d’un article intitulé ”Kinetic study of biomass char combustion
in a low temperature ﬂuidized bed reactor” publié dans ”Chemical Engineering Journal, Volume
331, pages 265-277, 2018”. Cette étude porte sur la détermination de la cinétique intrinsèque
et du mécanisme réactionnel de combustion du char dans un réacteur à lit ﬂuidisé à basses
températures. Le char utilisé (STI650) a été obtenu par pyrolyse rapide des STI à 650˚ C dans
un réacteur à lit ﬂuidisé annexe et à pression atmosphérique. La caractérisation et les propriétés
du STI650 ont été présentées dans le chapitre 1.
Dans la littérature, la majorité des études cinétiques de combustion du char a été réalisée en
ATG. Très peu de travaux sont disponibles sur l’étude cinétique de combustion du char en
réacteur à lit ﬂuidisé. L’utilisation de ce type de réacteur permet :
• d’assurer un bon mélange des particules,
• de réaliser les expériences dans un milieu isotherme ayant d’excellents transferts de
matière et de chaleur.
Ainsi, il permet de réaliser les essais dans des conditions opératoires maîtrisées (température
et pression partielle d’oxygène ﬁxées) tout en limitant les résistances aux transferts de matière
externes. L’insertion quasi-instantanée du char dans le lit permet d’éviter le traitement thermique
au préalable du solide avant le début de la réaction. La cinétique de la combustion est suivie par
analyse en continu d’une partie des gaz produits.
Dans ce chapitre, la combustion du char a été réalisée pour des températures comprises entre 330
et 370˚ C et pour des pressions partielles d’oxygène entre 5065 et 21273 Pa. Ces conditions opéra-
toires permettent de réaliser la combustion du char en conditions isothermes et de minimiser
l’eﬀet des transferts de matière sur la cinétique de réaction. La modélisation de la cinétique
intrinsèque de combustion du char a démontré que nos données expérimentales peuvent être
représentées par le modèle volumique uniforme (VM). Par ailleurs, la réaction de combustion
s’eﬀectue en deux étapes :
• une réaction hétérogène entre le carbone et l’oxygène pour former du monoxyde de car-
bone,
• une réaction homogène correspondant à l’oxydation du CO pour former du dioxyde de
carbone.
Enﬁn, une comparaison entre les résultats obtenus en réacteur à lit ﬂuidisé et en ATG a montré
que la cinétique de combustion du char est plus rapide dans le réacteur à lit ﬂuidisé.
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L’objectif de cet article est de déterminer la cinétique intrinsèque et le mécanisme réactionnel
de la combustion du STI650 en réacteur à lit ﬂuidisé.
L’installation expérimentale utilisée est celle déjà décrite dans le chapitre 3. Les expérimentations
sont réalisées à pression atmosphérique et en utilisant l’olivine comme média ﬂuidisé.
La première partie de ce chapitre se concentre sur une étude préliminaire dont l’objectif est
de déterminer le protocole expérimental aﬁn de réaliser la combustion du char dans les condi-
tions isothermes et pour une pression partielle d’oxygène constante. Elle a permis de retenir les
conditions opératoires suivantes :
• Une vitesse de gaz de ﬂuidisation de 2,5 fois la vitesse minimale de ﬂuidisation (Umf ) est
utilisée. Elle permet d’obtenir une température homogène dans le lit et d’éviter l’élutria-
tion des particules de char.
• Une masse de char de 2,2 g est utilisée pour toutes les expérimentations aﬁn de réaliser la
combustion en conditions isothermes et pour une pression partielle d’oxygène constante.
A titre d’exemple, les Figures 4.1 (A) et (B) présentent le proﬁl de température et du
pourcentage molaire d’oxygène en fonction du temps après l’introduction d’une quantité
bien déﬁnie de char dans le réacteur, pour une combustion à 370˚ C sous air et une
vitesse de gaz de 2, 5 · Umf . Nous pouvons observer que pour une quantité de char de
8,7 g, la température du lit ﬂuidisé décroit brusquement pendant environ une minute
avant d’augmenter fortement jusqu’à une valeur de 450˚ C due à la forte exothermicité
de la combustion. Simultanément, le pourcentage d’oxygène décroit de 21% à 11% avant
de retrouver progressivement sa valeur initiale au bout de 30 min. Par conséquent, pour
une masse de char de 8,7 g, la combustion a lieu dans des conditions non-isothermes et
une pression partielle d’oxygène non-uniforme. En réduisant la masse de char introduite
de 4,3 à 2,2 g, la variation de la température et du pourcentage d’oxygène diminue. En
particulier, une masse de char de 2,2 g permet d’obtenir une combustion isotherme avec
une pression partielle d’oxygène constante.
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Figure 4.1 – Eﬀet de la masse de STI650 pendant la combustion sous air à 370˚ C, (A) tem-
pérature du lit ﬂuidisé en fonction du temps, (B) pourcentage d’oxygène en fonction du temps.
• La canne d’échantillonnage est localisée à la surface du lit ﬂuidisé aﬁn d’éviter toute
réaction qui peut se produire dans la zone de désengagement. Sa hauteur est donc ﬁxée
à 27 cm au-dessus du distributeur.
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• Le temps de retard et le mélange des gaz générés par le dispositif d’échantillonnage
modiﬁent considérablement l’évolution de la composition des gaz incondensables au cours
de la réaction. Cet eﬀet a été déterminé expérimentalement et est pris en compte par
une fonction de transfert. Cette dernière modélise le dispositif d’échantillonnage comme
4 réacteurs agités continus (RAC) en série ayant chacun un temps de séjour de 1 minute.
Ainsi, lors de l’étude cinétique, cette fonction de transfert est utilisée pour corriger les
résultats expérimentaux.
La deuxième partie de l’article présente les résultats expérimentaux, la modélisation cinétique et
le mécanisme réactionnel de la combustion du char en réacteur à lit ﬂuidisé. L’étude a été con-
duite pour trois températures diﬀérentes (330, 350 et 370˚ C), des pressions partielles d’oxygène
comprises entre 5065 et 21273 Pa et des particules de char de forme cylindrique avec un dia-
mètre de 4 mm et une longueur de 9 mm. La masse totale de char introduite lors de chaque
expérimentation a été déterminée lors de l’étude préliminaire et est ﬁxée à 2,2 g. Ces conditions
opératoires permettent de réaliser la combustion du char en régime chimique et de minimiser
l’inﬂuence des eﬀets de transferts d’oxygène et de chaleur.
Les résultats expérimentaux ont démontré qu’une augmentation de la température de combus-
tion et de la pression partielle d’oxygène favorise la cinétique de la réaction et entraîne une
augmentation des débits molaires de CO (n˙CO) et de CO2 (n˙CO2). Par ailleurs, les résultats ont
montré que le ratio n˙CO/n˙CO2 augmente avec la température de combustion alors qu’il reste
indépendant de la pression partielle d’oxygène. A partir de ces résultats, le ratio n˙CO/n˙CO2 a
été modélisé par l’équation suivante :
n˙CO
n˙CO2
= 6308, 8 · exp
(
−6724
Tp
)
(4.1)
avec, Tp la température de la particule de char (K).
La modélisation cinétique a été réalisée sur les données expérimentales corrigées par la fonction
de transfert aﬁn de s’aﬀranchir de l’eﬀet du mélange des gaz dans le dispositif d’échantillonnage.
L’inﬂuence de la température est représentée par une loi de type Arrhenius avec une énergie
d’activation de 144 kJ.mol−1 tandis que l’inﬂuence de la pression partielle d’oxygène suit une
loi de type puissance PnO2 avec n = 0, 59. Par ailleurs, les résultats ont démontré que le mo-
dèle volumique uniforme (VM) représente de manière satisfaisante nos données expérimentales
(Figure 4.2). Il s’exprime sous la forme suivante :
n0 · dXc
dt
= −dnc
dt
= 901067 · exp
(
−144250
RTp
)
· P 0,59O2,s · n0 · (1−Xc) (4.2)
avec,Xc le taux de conversion (-), t le temps en (s),R la constante des gaz parfaits (J.mol−1.K−1),
n0 et nc la quantité de carbone initial dans le char (mol) et au cours du temps, respectivement.
L’étude du mécanisme réactionnel de la combustion a démontré que le char réagit tout d’abord
avec l’oxygène pour former du CO par la réaction hétérogène entre le carbone et l’oxygène. Le
monoxyde de carbone produit va ensuite diﬀuser hors du solide pour réagir avec l’oxygène par
une réaction homogène soit immédiatement au niveau de la surface du char soit dans la phase
bulle dans le réacteur. Les débits partiels de CO et de CO2 produits au cours de la réaction
peuvent ainsi être déterminés à partir des relations suivantes :
n˙CO = −dnc
dt
+
dnc/dt
1 + n˙CO/n˙CO2
(4.3)
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Figure 4.2 – Comparaison entre les résultats expérimentaux et le modèle volumique uniforme
(Equation (4.2)), (A) eﬀet de la température, (B) eﬀet de la pression partielle d’oxygène.
n˙CO2 =
−dnc/dt
1 + n˙CO/n˙CO2
(4.4)
Enﬁn, la dernière partie de ce chapitre est consacrée à une étude comparative entre les résultats
obtenus dans le réacteur à lit ﬂuidisé et ceux déduits des essais en ATG. Pour cela, nous avons
réalisé la combustion du STI650 en ATG dans les mêmes conditions de températures et de
pressions partielles d’oxygène que l’étude en lit ﬂuidisé. Un exemple de résultat est donné sur la
Figure 4.3 qui présente la conversion du char au cours du temps en lit ﬂuidisé () et en ATG
(•) dans le cas d’une combustion à 370˚ C. On observe que la réactivité du char en lit ﬂuidisé est
supérieure à celle obtenue en ATG. Cette diﬀérence peut être attribuée à plusieurs phénomènes :
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Figure 4.3 – Combustion à 370˚ C sous air : () réacteur à lit ﬂuidisé, (•) ATG, (—) VM +
phénomènes (1) et (2).
1. la variation de la pression partielle d’oxygène au début de la réaction. En eﬀet, lors des es-
sais en ATG, la combustion isotherme est obtenue par un passage d’une atmosphère inerte
d’azote à un mélange réactif N2/O2 à la température de combustion. Cette méthode en-
gendre une variation de la pression partielle d’oxygène pendant le début de la combustion.
Ce temps de retard a été modélisé dans le chapitre 2 par une fonction de transfert (2 RAC
en série ayant chacun un temps de séjour de 3,3 min).
2. la diﬀusion d’oxygène dans le creuset et dans la couche de char. Ces phénomènes entraî-
nent de forts gradients d’oxygène et peuvent considérablement diminuer la cinétique de
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combustion du char en ATG. Ils sont modélisés en tenant compte de la diﬀusion dans le
volume vide du creuset et dans la couche de char.
Sur la Figure 4.3 est représentée la prédiction d’une modélisation cinétique qui tient compte
des couplages entre les phénomènes diﬀusionels, la cinétique intrinsèque (Equation (4.2)) et la
fonction de transfert (—). Nous pouvons observer que les prédictions du modèle restent toujours
supérieures aux résultats obtenus en ATG. Cette diﬀérence est expliquée par l’oxydation du CO
en phase homogène (dans la couche de gaz stagnante à l’intérieur du creuset) qui diminue le ﬂux
d’oxygène pénétrant dans la couche de char.
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Abstract
The purpose of this work is the kinetic study of biomass char combustion in a low temperature
ﬂuidized bed reactor. This char was obtained from fast pyrolysis of beech stick in an annex batch
ﬂuidized bed reactor at 650˚ C and atmospheric pressure. Operating conditions of the combustion
were thoroughly characterized so that the reaction takes place in isothermal conditions and a
constant oxygen partial pressure. The kinetic study was performed for temperatures up to
370˚ C, oxygen partial pressures ranging from 5065 to 21273 Pa and cylindrical char particles (D
= 4 mm and L = 9 mm). The Volumetric Model was found to be in very good agreement with
experimental data. Values of activation energy and reaction order with respect to oxygen are
respectively equal to 144 kJ/mol and 0.59. The reaction scheme during char combustion showed
that char ﬁrst reacts with oxygen to form CO which is further oxidized either at the particle
surface or in the gas phase to produce CO2. Besides, it was found that the char reactivity
in combustion is higher in a ﬂuidized bed reactor compared to TGA. This was explained by
diﬀusional eﬀects of oxygen and CO oxidation within the crucible in the TGA.
Keywords: Combustion, Fluidized bed, Char, Kinetic, TGA
Highlights:
• Experimental study of biomass char combustion in a ﬂuidized bed reactor
• Operating conditions: T < 370˚ C, 5065 Pa < PO2 < 21273 Pa, dp = 4 mm
• CO/CO2 product ratio increases with temperature and is not inﬂuenced by PO2
• The Volumetric Model well-represents experimental data
• Char reactivity in combustion is higher in ﬂuidized bed than in TGA
120
Étude cinétique de la combustion du char en lit fluidisé pour de faibles températures
4.1 Introduction
Biomass is a possible alternative to the direct use of fossil fuel in gasiﬁcation process as it has the
advantage of being neutral in regard to the CO2 emissions considering photosynthesis reactions.
Biomass gasiﬁcation produces synthesis gas which can be directly burned for heat and electricity
production or used as a feedstock for the production of methane via Methanation process or li-
quid via Fisher-Tropsch process. Biomass gasiﬁcation is a thermochemical conversion occurring
at high temperatures with many simultaneous reactions. It occurs in two stages: (i) for tempe-
ratures above 350 C˚, biomass undergoes a fast thermal conversion. This pyrolysis step converts
the biomass into volatile products either condensable (steam and tars) or non-condensable (H2,
CO, CO2, CH4 and C2Hx) and a solid residue called char [19]; (ii) for temperatures greater than
700 C˚, the char reacts with steam and carbon dioxide. This gasiﬁcation step converts the char
into synthesis gas.
The reactive system of biomass conversion (i.e. pyrolysis + gasiﬁcation) is an endothermic pro-
cess. A contribution of energy is necessary in order to maintain the temperature and the diﬀerent
reactions in the reactor. Two types of technologies exist for biomass gasiﬁcation according to the
method of heat transmission [109]. Firstly, the heat can be supplied by partial combustion of the
fuel in the gasiﬁer itself. This process includes the ﬁxed bed gasiﬁers (co- and counter-current)
and the ”bubbling ﬂuidized bed” gasiﬁers. Secondly, the heat can be provided from a source
outside of the gasiﬁer by external heat (plasma or solar) or internal recirculation of gas and
char. In the latter approach, Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB) [2] is currently
a promising process which uses a circulation of a medium between an entrained bed exothermic
reactor and a dense endothermic reactor. In the exothermic reactor called combustor, a part
of the char from the gasiﬁer is burnt and heats the medium. In the endothermic reactor called
gasiﬁer, the medium provides the heat necessary for the biomass gasiﬁcation.
During biomass gasiﬁcation in dual ﬂuidized bed, the char reacts with steam and carbon dioxide
in the gasiﬁer and with oxygen in the combustor. Information regarding the kinetic of char
combustion in a ﬂuidized bed reactor is then essential to better understand phenomena inside a
combustor.
The char combustion proceeds in several steps: the external transfer of oxygen from the bulk
of gas phase to the external surface of the particle, the diﬀusion of oxygen within the pores
of the solid, the oxygen chemisorption on an active site (adsorption), the intrinsic chemical
reaction and ﬁnally the products desorption [23,54]. Together, these diﬀerent steps are strongly
aﬀected by the physicochemical properties of char, the combustion temperature, the oxygen
partial pressure, the size of the solid char particles and the type of reactor.
The physicochemical properties and the reactivity of biomass char depend on the pyrolysis
operating conditions. This has been discussed in a previous paper [68]. It was shown that
the pyrolysis operating conditions such as the heating rate, the pyrolysis temperature and the
biomass nature strongly inﬂuence the hydrogen, oxygen, carbon and ash content in the char
as well as the presence of aromatic and amorphous carbons. Besides, a raise of the heating
rate during biomass pyrolysis increases the char reactivity while a raise of the ﬁnal pyrolysis
temperature decreases the reactivity. The amount of ash in the char matrix may also catalyze
the reaction of combustion.
The reaction of combustion can be divided into three main regimes according to the temperature,
the oxygen partial pressure and the char particles size [23]. In Regime I (i.e. low temperatures),
the intrinsic chemical reaction is low with respect to oxygen diﬀusion inside the pores and
external transfer around the particle. The intrinsic chemical reaction is the limiting step. The
Regime II (i.e. medium temperatures regime) is the transition regime where both the intrinsic
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chemical reaction and the diﬀusion of oxygen play a signiﬁcant role. In Regime III (i.e. high
temperatures regime), the intrinsic reactivity of the solid is very high and oxygen molecules
react as soon as they have passed the boundary layer around the particle. External mass
transfer is then the limiting step. Consequently, to determine char-O2 combustion kinetic, many
authors [69, 70, 110] minimized mass and heat transfers by carefully choosing the combination
of combustion temperature, oxygen partial pressure and particles size so that the combustion
occurs in the chemical control regime (i.e. Regime I).
The char combustion is highly dependent on the combustion temperature and the oxygen partial
pressure. It is well known in the literature that the combustion rate increases by raising these
two parameters [69, 71, 73–77, 110]. Several authors [39, 70, 78, 79] also showed that the char
particles size inﬂuences oxygen diﬀusion inside the particle which may lead to a non-uniform
oxygen concentration. Consequently, the combustion temperature, the oxygen partial pressure
and the char particles size inﬂuence the regime of combustion (i.e. Regime I, II or III).
The most widely used treatment to represent char-oxygen reaction is based on a simple global
reaction [81,85,91,111–113]:
C+
η + 2
2η + 2
O2 −→
η
η + 1
CO+
1
η + 1
CO2 (4.5)
where η represents the product ratio of CO over CO2.
However, there has been much controversy in the literature [112] to identify whether the reaction
involved is
C+
1
2
O2 −→ CO (4.6)
followed by CO oxidation in the gas-phase to form CO2, or, alternatively, the reaction may be
C+O2 −→ CO2 (4.7)
Overall, the authors [114–118] focused on the determination of the CO/CO2 product ratio
in order to determine whether the carbon dioxide is a primary product of the carbon-oxygen
reaction or a secondary product resulting from the gas-phase oxidation of carbon monoxide.
Table 4.1 summarizes some previous works in regard to the CO/CO2 product ratio. In these
studies, the researchers used several techniques such as low oxygen partial pressures, high gas
velocities, gaseous inhibitors and low temperatures of the surrounding gas in order to minimize
the CO oxidation in the gas phase. Consequently, they exclusively measured the heterogeneous
reaction between carbon and oxygen. For instance, Tognotti et al. [114] avoided oxidation of
CO to CO2 by heating single a char particle while maintaining the surrounding gas at room
temperature. Arthur [117] added POCl3 in the gas stream with the intention of inhibiting the
secondary reaction of CO to CO2. Table 4.1 also shows that a wide range of carbon types,
reactor types and operating conditions were applied. Conclusions drawn from these studies can
be summarized in several points:
• During carbon combustion, the CO/CO2 product ratio is constant after a short induction
period [114–117].
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• Both CO and CO2 are primary products of the carbon-oxygen reaction.
• The ratio depends on several parameters including the temperature, the oxygen partial
pressure, the solid nature and the presence of catalytic impurities.
• For temperatures in the range of 525 to 675 C˚ and oxygen partial pressures between
0.05 and 1 bar, values of CO and CO2 ratio vary between 0.5 and 6 [114–116].
• There is a general agreement that the ratio increases by raising the combustion tempe-
rature.
• The eﬀect of oxygen partial pressure is not well-deﬁned. Some workers [117,118] reported
no eﬀect of this parameter while others [114–116] observed that the ratio decreases by
increasing the oxygen partial pressure.
• Du et al. [115] studied the eﬀect of calcium in the carbon during the combustion. They
concluded that the presence of this component strongly favors the formation of CO2.
For instance, at 390˚ C, the addition of calcium in soot particles decreases the CO/CO2
product ratio from 0.53 to 0.007. Therefore, one hypothesis is that the CO formation
takes place at the carbon edge while the CO2 production occurs at inorganic sites [115].
Table 4.1: Expression of CO/CO2 product ratio from the combustion of carbon in the literature.
Ref Carbon type Reactor Temp. PO2 Expression
(˚ C) (bar) CO/CO2
[114] Spherocarb Electrodynamic 400-1400 0.05-1 50 · exp
(
−3070T
)
· P−0.21O2
char balance
[115] Soot particle TGA 390-620 0.05-1 A · exp
(
−3200T
)
· P−0.27O2
[116] Graphon Static system 525-675 1.3 · 10−5 A · exp
(
−3200T
)
· P−0.22O2
2.6 · 10−4
[117] Artiﬁcial graphite Flow system 460-900 0.05-0.25 2500 · exp
(
−6240T
)
Coal char 2.6 · 10−4
[118] Petroleum coke Fluidized bed 580-700 0.21 1340 · exp
(
−7640T
)
More recently, in the case of combustion in ﬂuidized bed reactors, other researchers [119–122]
considered that CO is the primary product according to Reaction (4.6), with the CO diﬀusing
away from the carbon and being converted to CO2 either immediately above the ﬂuidized bed or
in the bubbles rising up through the bed. The CO conversion may be expressed by the following
reaction:
CO+
1
2
O2 −→ CO2 (4.8)
The simplest way to represent Reaction (4.6) is that O2 adsorbs on an active site C() on the
carbon surface to give a carbon-oxygen complex C(O) which then further desorbs to produce
CO [81, 119]:
C+ 1
2
O2 −→ C(O)
C(O) −→ CO
(4.9)
The diﬀerent steps in Reaction (4.9) are known as the Langmuir-Hinshelwood formulation which
describes the competition between adsorption and desorption phenomena on the char surface.
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Hurt and Calo [81] also suggested that the formation of CO2 may originate from a reaction be-
tween carbon-oxygen complexes C(O) and gas phase oxygen according to the following reaction:
C() + C(O) + O2 −→ CO2 +C(O) (4.10)
In the mechanism given by Reactions (4.9) and (4.10), any of the steps may be a lumped
description of several more elementary steps [81,85].
From the diﬀerent viewpoints in the literature, it is not clear yet whether the formation of CO2
originates from a gas phase reaction (i.e. Reaction (4.8)) or occurs at the solid surface according
to Reaction (4.10).
The kinetics of biomass char combustion was mainly measured using a thermogravimetric an-
alyzer [69, 71–77, 80, 82, 83, 110]. This apparatus can continuously record the mass change of a
char sample during its combustion under a well-known heating program. In the case of isother-
mal combustion in TGA, the char sample must undergo a thermal pretreatment before reaching
the reaction temperature. Isothermal conditions are then achieved by employing a switching
gas method which consists in heating the TGA under an inert atmosphere to the desired tem-
perature before switching the gas from inert to reactive to perform the combustion. After this
switching gas method, the newly introduced gas has to diﬀuse and completely replace the former
inert gas in the TGA. It is known that the time necessary for totally replacing the inert gas
is likely to aﬀect the char combustion rate as it would cause a continuous change in oxygen
concentration. In a previous work [110], it was shown that it required 25 min for the air to
totally replace nitrogen after the switching gas method.
The kinetics of char combustion in a ﬂuidized bed reactor has been studied in the case of coal
char [119–121] or sewage sludge [122]. The use of a ﬂuidized bed reactor has the advantage
of uniform particles mixing, uniform temperature throughout the bed and rapid mass and heat
transfers. It also enables a direct feed of the char sample once the reactor has reached the pre-set
combustion temperature and a steady-state. To determine the kinetic of char combustion in a
ﬂuidized bed reactor, the produced gases are sampled and their compositions are measured by
gas analyzers. Besides, eﬀorts must be made to keep the volume of the sampling gas lines as
small as possible. Indeed, the produced gas concentration measured by the analyzer can diﬀer
from the one leaving the ﬂuidized bed since the concentration is altered by gas mixing in both
the freeboard zone and the sampling lines [121, 122]. The response of the analyzer may also
modify the produced gas concentration.
Several researchers [73,97,123] observed that the reactivity of char in gasiﬁcation or combustion
is dependent on the type of reactors. For instance, in the case of coal char gasiﬁcation with
CO2, the authors [97, 123] agreed that the reaction rate is higher in the ﬂuidized bed than
in the TGA. Zeng et al. [97] explained this phenomenon by the switching gas method in the
TGA which leads to a non-uniform CO2 partial pressure at the beginning of the reaction. This
non-uniform CO2 partial pressure decreases the char gasiﬁcation rate. Besides, the authors also
mentioned that the diﬀerence in char reactivity in the ﬂuidized bed reactor and in the TGA
is less signiﬁcant at higher gasiﬁcation temperatures. Mueller et al. [123] also reported that,
during the gasiﬁcation of high volatiles coal char with CO2 for temperatures above 800˚ C, the
ﬂuidized bed reactor shows signiﬁcantly higher carbon conversion rate and reactivity than the
TGA. They explained this phenomenon by thermal annealing during the heat up of the char
particles in the TGA which decreases the reactivity. The authors concluded that the knowledge
of the thermal history of the particle prior to gasiﬁcation process is essential for analyzing kinetic
data. Finally, Janse et al. [73] studied the diﬀerence in combustion reactivity of wood char in two
diﬀerent reactors. They reported that the combustion rate of pine-wood char in a packed bed
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reactor is higher than in a TGA for temperatures up to 375˚ C. They attributed this diﬀerence
to the chemisorption of oxygen on carbon which can disturb the weight loss measurement in the
TGA. Above a combustion temperature of 375˚ C, the results of both techniques were found to
be similar.
Brief review on char combustion kinetics
The reactivity of char combustion can be expressed by the rate of a solid-state reaction according
to the following equation:
dX
dt
= k(Tp) · h(PO2,s) · f(X) (4.11)
where X, PO2,s and Tp are respectively the conversion rate, the oxygen partial pressure at the
particle surface (Pa), and the particle temperature (K). f(X) is the reaction model also known
as the structure function. h(PO2,s) is the oxygen partial pressure function which represents the
eﬀect of oxygen partial pressure on the reaction rate. k(Tp) is the temperature dependent rate
constant which is described by the Arrhenius equation:
k(Tp) = A · exp
(
− Ea
RTp
)
(4.12)
where A is the pre-exponential factor, Ea is the activation energy (J.mol−1), R is the universal
gas constant (J.mol−1.K−1). The oxygen partial pressure function can be given in the form of
a power law:
h(PO2,s) = P
n
O2,s (4.13)
where n is the reaction order with respect to oxygen.
Many reaction mechanisms have been proposed to represent the carbon-oxygen reaction [81].
The most widely used treatment considers Reaction (4.5) as simple global reaction. The reaction
rate is then expressed as follows:
k(Tp) · h(PO2,s) = A · exp
(
− Ea
RTp
)
· PnO2,s (4.14)
In the literature, most of the authors employed Equations (4.11) and (4.14) to represent the
kinetics of biomass char combustion [85,110]. Nevertheless, in the case of coal char combustion,
some researchers [86, 87] have used the Langmuir-Hinshelwood formulation to represent kinetic
data. The simplest Langmuir-Hinshelwood formulation takes into account Reaction (4.9) and is
given by:
k(Tp) · h(PO2,s) = Rglobal =
kd ka PO2,s
kaPO2,s + kd
(4.15)
where kd and ka are the rate constants for desorption and adsorption process respectively and
follow an Arrhenius law.
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Finally, Hurt and Calo [81] considered both Reactions (4.9) and (4.10) in the kinetic modelling.
They described the kinetic of coal char combustion by:
k(Tp) · h(PO2,s) = Rglobal =
ka k10 P
2
O2,s
+ ka kd PO2,s
kaPO2,s +
kd
2
(4.16)
where k10 is the rate constant of Reaction (4.10).
The structure function f(X) represents the reactive surface of the particle. Its evolution during
the gasiﬁcation or combustion reaction is diﬃcult to predict and is subject to discussion in the
literature [33]. Due to the complex char structure, several kinetic models are reported in the
literature to represent the structure function. The most commonly models used for biomass
char combustion are the Power Law Model (PL) and the Volumetric Model (VM) [85,110]. The
PL is totally empiric in nature while the VM assumes a homogeneous reaction throughout the
particle. In a previous work [110], it was shown that the Grain Model (GM) may also be used
to represent kinetic data of biomass char combustion in TGA. These three models (i.e. PL,
VM and GM) are known as deceleratory models which represent a decrease in the reaction rate
with conversion. However, during the char combustion or gasiﬁcation, a bell-shape relationship
between reaction rate and conversion is frequently observed. Two diﬀerent points of view are
found. First, in some works [71, 91], this curve proﬁle is attributed to a change of the char
reactive surface during the reaction. The Random Pore Model (RPM) proposed by Bhatia and
Perlmutter [93] has received much interest due to its ability to predict a maximum reaction rate.
This model is classiﬁed as sigmoidal model. It introduces a structural parameter by considering
that the char particle is porous and the reaction takes place at the internal surface of the pores.
As the reaction proceeds, a random overlapping of the pores occurs which can increase or reduce
the reactive surface area. This model was largely used for gasiﬁcation of char with CO2 and
steam [91]. A very few authors [71] also found that the Random Pore Model satisfactorily ﬁtted
the reaction rate of biomass char combustion. Finally, the second point of view is that the bell-
shape curve is due to the low gasiﬁcation agent content in the reactive atmosphere just after
switching the gas from inert to reactive [110].
The aim of the present study is to determine the combustion kinetics of a wood char in a ﬂuidized
bed reactor. This char was obtained from fast pyrolysis in an annex batch ﬂuidized bed reactor
at 650˚ C and characterized in a previous work [68] to understand its physicochemical properties
and reactivity. Experiments are carried out at atmospheric pressure and various temperatures
ranging from 330 to 370˚ C and oxygen partial pressures ranging from 5065 to 21273 Pa.
4.2 Experimental, material & methods
4.2.1 Char preparation
The biomass used in this work is a cylindrical beech stick (D = 6 mm, L = 10 mm). A picture of
the raw material is given in Figure 4.4 (A). The proximate analysis of the biomass was carried
out following the standard test method for chemical analysis of wood charcoal D 1762-84. The
results are given in Table 4.2.
The pyrolysis procedure can be found in detail in a previous work [68]. Brieﬂy, a well-known
mass of beech sticks is introduced in a batch ﬂuidized bed reactor containing hot inert sand
particles. The fast pyrolysis of beech sticks is carried out at 650˚ C under an inert atmosphere
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of nitrogen at atmospheric pressure. After the pyrolysis, the produced chars (called STI650)
are cooled under a ﬂow of nitrogen before being recovered the day after by sieving. A picture
of the obtained chars is given in Figure 4.4 (B). The soaking time at bed temperature was
approximately 3h. The produced char is stored inside a pill-box until it was analyzed.
Figure 4.4 shows that the shape of the produced char particles remained cylindrical close to the
initial biomass with a small size decrease (from 5 to 4 mm for the diameter and from 10 to 9
mm for the particle length).
Figure 4.4: Picture of the (A) beech stick (STI) and (B) its associated char (called STI650)
obtained by pyrolysis at 650˚ C in a ﬂuidized bed reactor.
Table 4.2: Proximate analysis of the beech stick (wt%, dry basis).
Biomass Moisture (%) Volatile matters (%) Fixed carbona (%) Ash (%)
Beech stick 8.40 76.7 14.7 0.2
a by diﬀerence
The physical and chemical properties of the beech stick and STI650 are summarized in Table
4.3. In STI650, the ash is composed of 5.5% of magnesium (Mg), 10.8% of potassium (K),
1.8% of sodium (Na), 30.6% of calcium (Ca) and 51.3% of silica (Si). The apparent density was
measured from the weight and volume of ﬁve well-truncated particles. The true density was
obtained by helium pycnometer. The porosity of the biomass and char particles was determined
using the following expression:
εp = 1− ρa
ρt
(4.17)
Table 4.3: Ultimate analysis and physicochemical properties of the produced char.
Pyro. Apparent True
Porosity
Ultimate Chemical
cond. density ρa density ρt analysis formula
(kg.m−3) (kg.m−3) (%) (db,wt%)
Material
temp. Direct
He
-
C H O Ash
(˚ C) measurements
STI - 718± 24 1362.5± 1 47 44.63 6.37 45.24 0.2 CH
1.71
O
0.76
STI650 650 212± 32 1589.4± 5 87 84.47 2.75 7.39 5.39 CH
0.39
O
0.07
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4.2.2 Char combustion in the fluidized bed reactor
4.2.2.1 Experimental setup
Isothermal combustion of STI650 was carried out in a ﬂuidized bed reactor. The experimental
setup is shown in Figure 4.5. The ﬂuidized bed reactor consists of a tube of internal diameter
of 5.26 cm and a height of 94 cm heated by an electric furnace (height : 27 cm, inner diameter
: 36 cm) delivering 2.6 kW of electric power. About 580 g of olivine are used as ﬂuidized solids
with a surface mean diameter (d32) equal to 268 µm and an apparent density (ρp) equal to 2965
kg.m−3. The minimum ﬂuidization velocity (Umf ) of olivine was measured experimentally and
is equal to 5.5 cm.s−1 at 350˚ C.
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Figure 4.5: Experimental setup of the ﬂuidized bed reactor used for char combustion.
The reactor is supplied with nitrogen and air at diﬀerent proportions according to the combustion
operating conditions. The nitrogen and air mass ﬂow rates are carefully regulated by two mass
ﬂowmeters Aera FC-7700-CD. The feeding gas is preheated between 200 and 300˚ C in a stainless
steel tube (inner diameter 1 cm) forming a coil around the reactor. Then, preheated gas enters
a wind box beneath the reactor which is ﬁlled with porous silicon carbide (SiC). This structure
is used as a mixing zone. The temperature is controlled with a K thermocouple. The gas
distribution in the bed is done by a perforated plate of 19 oriﬁces (oriﬁces inner diameter of 1
mm) equipped at its base by a stainless steel sieve with 30 µm of mesh.
The temperature inside the ﬂuidized bed is controlled by two thermocouples located at 5 and 25
cm above the distributor. The former is used to regulate the temperature of the reactor using
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a PID controller. A diﬀerential pressure transmitter is connected at 5 and 500 mm above the
distributor in order to follow the pressure drop of the bed. At the reactor outlet, the elutriated
particles and condensable gases are collected by a cyclone and a condenser, respectively.
After reaching the operating conditions of the combustion and a steady-state regime, a well-
known amount of char is introduced from the top of the reactor and directly falls down to the
surface of the hot ﬂuidized bed.
4.2.2.2 Sampling method and gas analysis
The sampling of gases is carried out by a stainless steel mobile probe (inner diameter 4 mm)
located at the ﬂuidized bed surface. A thermocouple is placed inside the mobile probe to
measure the precise temperature at the entrance of the probe. The gas sample is sucked by a
vacuum pump connected to a ﬂowmeter (volume ﬂow rate of 100 mL.min−1 at STP). At the
mobile probe outlet, the pumped gas passes through a cyclone and a ﬁlter to separate gas from
particles and through a wash-bottle cooled at 0˚ C to remove any traces of water. To prevent
any condensations of steam, all of the lines from the reactor to the entrance of the condensation
system are heated to a temperature of 150˚ C.
A micro Gas Chromatograph (micro GC) Agilent 490 is used to online analyze the non-condensable
gases. It is equipped with a Poraplot U 10m x 0.25 mm ID column connected to a Thermal
Conductivity Detector (TCD) calibrated for CO2 and C2Hx quantiﬁcation. A CP-Molsieve 5A
10 m x 0.25 mm column connected to a TCD is calibrated for the analyses and quantiﬁcation
of N2, H2, O2, CO and CH4. The time-lapse between two quantiﬁcations is 3 minutes.
4.2.2.3 Thermal characterization of the ﬂuidized bed
This section aims to establish the ﬂuidization gas velocity and the char quantity during the
experiments which enable the char combustion to occur in isothermal conditions with a constant
oxygen partial pressure and a good mixing between olivine and char particles.
In order to evaluate the eﬀect of gas velocity on the thermal behavior of the ﬂuidized bed,
series of tests were conducted by ﬂuidizing the reactor with diﬀerent gas velocities at a preset
temperature of 400˚ C. Figure 4.6 (A) presents the temperature diﬀerence measured between
two thermocouples located at the ﬂuidized bed center and at 1 cm above the distributor versus
Ug/Umf . It can be seen that a homogeneous temperature inside the bed is obtained for gas
velocities greater than 2 times the minimum ﬂuidization velocity. Indeed, during the ﬂuidization,
the rising gas bubbles lead to olivine circulation in the ﬂuidized bed which homogenizes the
temperature. By the vertical movement of a thermocouple along the reactor, the axial tempera-
ture proﬁle of the bed was determined at 2.5 · Umf and is presented in Figure 4.7 (B). It shows
that the bed temperature increases abruptly above the distributor and reaches the regulated
temperature in less than 3 cm. The temperature diﬀerence remains null before signiﬁcantly
increasing above 27 cm which is the height of the dense ﬂuidized bed and the beginning of the
freeboard zone.
Besides, Detournay [6] studied the mixing and segregation behavior of cylindrical char particles
(D = 4.1 mm and L = 10 mm) in a ﬂuidized bed of olivine (d32 = 265 µm) at ambient tempera-
ture. The author particularly investigated the eﬀect of the char/olivine ratio and the ﬂuidization
velocity on the char axial concentration in the bed. He concluded that, for char/olivine ratio
less than 0.1, the gas velocity has no eﬀect on char-olivine mixture for values higher than 1.2
times the minimum ﬂuidization of olivine. Therefore, a gas velocity of 2.5 times the minimum
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ﬂuidization velocity of olivine was selected to ensure a homogeneous temperature in the ﬂuidized
bed and a fairly good mixture between char and olivine particles.
During char combustion, the exothermicity of the reaction may lead to a strong increase in the
bed temperature. Hence, a second set of experiments was carried out in order to determine
the mass of char to introduce in the reactor so that the combustion is conducted in isothermal
conditions and a constant oxygen partial pressure. Figures 4.7 (A) and (B) show the temperature
proﬁle of the ﬂuidized bed and the oxygen percentage in the reactor just after introducing a
well-deﬁned amount of STI650 during the combustion under air at 370˚ C and 2.5 · Umf . For
a char quantity of 8.7 g, the ﬂuidized bed temperature ﬁrst decreases for about one minute
before substantially increasing to 450˚ C due to the strong exothermicity of the combustion.
Simultaneously, the oxygen percentage strongly decreases from 21% to 11% followed by a gradual
raise to its initial value. Hence, for this char amount, the combustion takes place in non-
isothermal conditions and a non-constant oxygen partial pressure. As the char quantity is
reduced (i.e. 4.3 g and 2.2 g), the variation of both the bed temperature and the oxygen
percentage become smaller. Finally, isothermal conditions and a constant oxygen partial pressure
are reached for a char amount of 2.2 g. This result is applicable for any combustion temperatures
(between 330 and 370˚ C) and oxygen partial pressures (between 5065 and 21273 Pa).
Consequently, the kinetic study of char combustion in ﬂuidized bed reactor is performed with:
• A gas velocity of 2.5 times the minimum ﬂuidization velocity to enable a homogeneous
temperature in the bed and to avoid any particles elutriation;
• A char sample mass of 2.2 g to perform the combustion in isothermal conditions and a
constant oxygen partial pressure;
• A mobile probe located at 27 cm above the distributor to avoid any reactions in the
freeboard zone.
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Figure 4.6: (A) Temperature diﬀerence between the center and the distributor of the ﬂuidized
bed reactor versus Ug/Umf , (B) height of the ﬂuidized bed versus temperature, ﬂuidization
velocity of 2.5 · Umf , (experiments with a regulated temperature of 400˚ C).
4.2.2.4 Parameters of the study
For each experiment, the composition of the non-condensable produced gases was analyzed as a
function of time from the continuous micro-GC analysis. The total molar ﬂow rate at the outlet
of the reactor is given by:
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Figure 4.7: (A) Fluidized bed temperature versus time, (B) oxygen percentage versus time,
(eﬀect of the amount of STI650 during the combustion at 370˚ C under air).
n˙t(t) =
n˙N2
xN2(t)
(4.18)
where n˙t(t) is the instantaneous total molar ﬂow rate (mol.s−1), n˙N2 represents the molar ﬂow
rate of nitrogen at the entrance of the reactor (mol.s−1) and xN2(t) is the measured molar
fraction of nitrogen at the reactor outlet.
The partial molar ﬂow rate of each component is calculated as follows:
n˙i(t) = xi(t) · n˙t(t) (4.19)
where n˙i(t) and xi(t) are the instantaneous partial molar ﬂow rate and molar fraction of com-
ponent i, respectively. During the combustion, both CO and CO2 were detected by the gas
analyzer.
The carbon conversion rate is determined by the following expression:
Xc =
∫ t
t=0 [n˙CO(t) + n˙CO2(t)] dt
(ncarbon)char
(4.20)
where (ncarbon)char char is the amount of introduced carbon in the reactor (mol). After each
combustion test, the carbon balance was checked and was close to 100%.
The instantaneous combustion rate is obtained using the equation:
dXc
dt
=
n˙CO(t) + n˙CO2(t)
(ncarbon)char
(4.21)
Finally, the apparent reaction rate is deﬁned as the derivative of the evolution of the carbon
conversion rate versus time, for a conversion rate of 50%:
Rapp =
dXc
dt
∣∣∣∣
Xc=0.5
(4.22)
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4.2.2.5 Experimental measurement errors
Experimental errors were estimated from the gas analyzer calibration and the accuracy of both
the gas mass ﬂowmeters and the char mass introduced in the reactor during the combustion.
For each gas analysis, the measured values are within an accuracy of 1% with a conﬁdence level
of 95%. Consequently, an experimental error of 1% was taken for the components quantiﬁca-
tion. The mass ﬂowmeters accuracy was ﬁxed to 0.5% of full scale. Regarding the char mass
measurement accuracy, the systematic constant error is equal to 0.1 g. Hence, in the following,
from these three systematic experimental errors, error bars are introduced into the experimental
data.
Besides, some experiments (i.e. combustion at 350˚ C under air and at 370˚ C under an oxygen
partial pressure of 5065 Pa) have been repeated with a time lapse of 5 months. The results
showed a very good repeatability of the replicate experimental measurements.
4.2.2.6 Response of the reactor and sampling gas method to a concentration step
The purpose of this section is to observe the time necessary to a gas injected in the reactor
to be detected by the gas analyzer. This time depends on the reactor geometry as well as the
volume and the gas ﬂow rate of the sampling gas lines. Besides, this time is likely to inﬂuence
the amount of detected gas as well as the kinetic of char combustion.
This study was carried out by ﬂuidizing the bed with nitrogen at several temperatures ranging
from 20˚ C to 850˚ C. The total molar ﬂow rate was determined so that the velocity of the gas
was equal to 2.5 times the minimum ﬂuidization velocity of olivine. The volume ﬂow rate of the
sampling gas lines was ﬁxed to 100 mL/min at STP. At time t=0 s, a well-known molar ﬂow
rate of hydrogen was introduced at the bottom of the reactor so that hydrogen molar percentage
was equal to 2%. Hydrogen injection is considered as a concentration step and the hydrogen and
nitrogen molar fractions are continuously measured at the outlet of the reactor. The normalized
molar fraction of hydrogen obtained by the analyzer is given in Figure 4.8.
It can be seen that the response of the reactor to a concentration step can be divided into two
parts:
• A pure delay for approximately one minute which is associated with the response time
of a plug ﬂow tubular reactor. During this period, no gases are detected by the gas
analyzer;
• A continuous increase of the hydrogen fraction to a constant value. This proﬁle is at-
tributed to the behavior of a continuous ﬂow stirred-tank reactor.
Besides, results were found to be independent of the reactor temperature. Consequently, during
char combustion in our ﬂuidized bed reactor, it takes about 10 minutes for the produced gas
to be completely detected by the gas analyzer. This eﬀect must be taken into account in the
components analysis and the kinetic modelling. Hence, we choose to represent the transfer
function of the reactor and the sampling gas lines by the association of ”n” continuous ﬂow
stirred-tank reactors in series with the same residence time according to the following expression:
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

dY 1H2
dt =
1
τCSTR
·
(
Y inH2 − Y 1H2
)
dY 2H2
dt =
1
τCSTR
·
(
Y 1H2 − Y 2H2
)
...
dY nH2
dt =
1
τCSTR
·
(
Y n−1H2 − Y nH2
)
(4.23)
where Y inO2 is the normalized molar fraction of hydrogen at the inlet of the reactor (Y
in
O2
= 1),
Y 1H2 · · ·Y nH2 are the normalized molar fractions of hydrogen at the continuous ﬂow stirred-tank
reactors outlet 1 · · ·n respectively and τCSTR is the residence time of the continuous ﬂow stirred-
tank reactors.
The parameters ”n” and ”τCSTR” are identiﬁed by solving Equation (4.23) using an explicit
Runge Kutta (4,5) formula and applying the non-linear least-squares curve ﬁtting problem.
Hence, the parameters ”n” and ”τCSTR” were found to be 4 and 1 minute, respectively. Figure
4.8 presents the corresponding transfer function by taking 4 continuous ﬂow stirred-tank reactors
with a residence time of 1 min each. The model well represents experimental results. Therefore,
the eﬀect of dispersion and gas mixing in the sampling lines can be removed from experimental
results by solving Equation (4.23) for each experiment.
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Figure 4.8: Fluidized bed response to a hydrogen concentration step at 20˚ C, (– –) inlet hydrogen
molar fraction (◦) outlet hydrogen molar fraction, (—) hydrogen molar fraction at the outlet of
the continuous stirred-tank reactor 4.
4.3 Results and discussions
4.3.1 Isothermal combustion of STI650 in a fluidized bed reactor
4.3.1.1 Typical experiment
In this section, the results of a typical experiment are presented. It should be noted that the
various ﬁndings drawn from this typical experiment are applicable to any other test.
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The results of the combustion of STI650 in a ﬂuidized bed reactor under air at 370˚ C are
presented in Figure 4.9 which gives the variation of the molar ﬂow rates of the produced gases
CO2 and CO versus time.
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
1.2
1.4
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
1
0
4
. 
m
o
la
r 
flo
w
 
ra
te
 (m
o
l/s
) 
10-3. time (s)
CO2
CO
Figure 4.9: Molar ﬂow rates of CO2 and CO during the combustion at 370˚ C under air.
First, this ﬁgure shows that the molar ﬂow rate of CO2 is higher than the one of CO. Besides,
the molar ﬂow rate of both CO and CO2 increases before reaching a maximum value followed by
a gradual decrease to zero. For each experiment, it was also found that the time corresponding
to the maximum molar ﬂow rate is constant and is independent of the combustion temperature.
Gomez et al. [96] also observed this maximum during char gasiﬁcation in TGA. They concluded
that this maximum is associated with gas dispersion phenomenon just after switching the gas
from inert to reactive in the apparatus. In a ﬂuidized bed reactor, we showed in section 4.2.2.6
that the produced gas concentration is aﬀected by gas mixing in the sampling lines. Conse-
quently, the maximum in the molar ﬂow rate is an artefact and depends only on the sampling
gas method.
Figure 4.10 presents the instantaneous combustion rate versus time for both experimental and
corrected results during the combustion under air at 370˚ C. The eﬀect of gas mixing in the
sampling lines leads to a strong diﬀerence in the instantaneous combustion rate at the beginning
of the reaction. The experimental combustion rate ﬁrst increases, reaches a maximum and then
decreases to zero while the corrected combustion rate gradually decreases.
In the following, the transfer function determined in section 4.2.2.6 is used to remove the impact
of gas mixing in the sampling lines for each experiment so that only the corrected results are
presented.
Figure 4.11 emphasizes that the cumulative amount of CO and CO2 versus carbon conversion
rate can be represented by a straight line. Therefore, it can be assumed that the molar ﬂow rates
ratio of CO over CO2 is constant during the combustion and independent of the reaction time
and char conversion. This is in good agreement with some authors [114–117] who reported that
the ratio CO/CO2 calculated from the analysis of combustion gases does not change progressively
with time. Hence, the CO/CO2 product ratio was determined from the slopes of the curves of
Figure 4.11 for each combustion temperature and oxygen partial pressure.
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during the combustion under air at 370˚ C.
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Figure 4.11: Cumulative amount of CO and CO2 versus carbon conversion rate, experiment at
370˚ C under air.
4.3.1.2 Eﬀect of combustion temperature
The inﬂuence of combustion temperature was conducted between 330 and 370˚ C under a constant
oxygen partial pressure of 21273 Pa.
Figure 4.12 shows the molar ﬂow rates evolution of CO2 and CO versus carbon conversion rate
during the combustion under air at various temperatures. A raise of the combustion temperature
yields to an increase in the molar ﬂow rates of both CO2 and CO.
The CO/CO2 product ratio was found to increase by raising the combustion temperature. The
results are given in Figure 4.13. Our experimental results are much lower than the ones from
the literature (see ref [114–116]). This may originate from diﬀerent points:
• The diﬀerences in the type of char and the combustion operating conditions;
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Figure 4.12: Eﬀect of combustion temperature under air: (A) Molar ﬂow rates of CO2, (B)
Molar ﬂow rates of CO.
• The ash content in STI650 (especially calcium) can catalyze the combustion and increase
the formation of CO2 [115];
• The product ratio CO/CO2 deﬁned in Table 4.1 is related to the heterogeneous reaction
between carbon and oxygen which produces both CO and CO2. In our case, this ratio
also takes into account the oxidation of CO to CO2 in the gas phase.
However, our experimental data are close to the one obtained from the correlation of Arthur [117]
(Figure 4.13).
Bibliographic works reported that the CO formation during char combustion comes from the
heterogeneous reaction between carbon and oxygen (i.e. Reaction (4.6)). The formation of
CO2 may originate from either the oxidation of CO in the gas phase (i.e. Reaction (4.8)) or
the reaction between oxygen and carbon complex at the solid surface (i.e. Reaction (4.10)).
Consequently, results from Figure 4.12 indicate that both the formation of CO and CO2 are
strongly favored with temperature. Besides, results from Figure 4.13 emphasize that Reaction
(4.6) is fostered to a higher extent compared to the formation of CO2.
Figure 4.14 (A) presents the eﬀect of combustion temperature on the conversion rate. First, it
can be seen that the conversion rate is highly dependent on the combustion temperature. This
result is well-known in the literature for both the combustion and the gasiﬁcation of char [69,71,
73–77, 110]. For instance, at a given conversion rate of 0.5, it requires a much shorter reaction
time at a higher combustion temperature (18 min, 43 min and 113.2 min for temperatures of
370, 350 and 330˚ C respectively).
Figure 4.14 (B) presents the eﬀect of temperature on the instantaneous combustion rate versus
conversion. It can be seen that, for each experiment, the combustion rate linearly decreases
with conversion rate. Hence, the char reactivity is at its maximum value at the initial stage of
the char combustion. In the literature, several kinetic models are used to represent the kinetics
of char combustion. Among them, deceleratory models (i.e. VM, PL and GM) may have much
interest to represent our experimental data.
Besides, a linear proﬁle was found between the logarithm of apparent reaction rate versus 1/T. By
considering Equations (4.11) and (4.14) and from the slope of the straight line, the activation
energy was determined without considering any reaction models. Its value is equal to 166
kJ.mol−1 and is in the same order of magnitude than previous works in the literature [85, 110]
indicating that the combustion occurs in Regime I.
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Figure 4.13: CO/CO2 product ratio versus combustion temperature, (•) this work, (△) Arthur’s
correlation [117].
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Figure 4.14: Eﬀect of combustion temperature under air: (A) conversion rate versus time, (B)
instantaneous combustion rate versus conversion rate.
4.3.1.3 Eﬀect of oxygen partial pressure
The inﬂuence of oxygen partial pressure between 5065 and 21273 Pa was performed at 370˚ C.
Figure 4.15 presents the eﬀect of oxygen partial pressure on the molar ﬂow rates of CO2 and CO
during the combustion at 370˚ C. An increase in the oxygen partial pressure leads to a higher
molar ﬂow rates of both CO and CO2.
The oxygen partial pressure was found to have no eﬀect on the CO/CO2 product ratio. This
result is highlighted in Figure 4.16 which shows that the normalized molar ﬂow rates of CO and
CO2 are constant for conversion rates less than 0.9. This ﬁgure also emphasizes that, for each
oxygen partial pressure, the CO2 production is about 9 times higher than the CO production.
The eﬀect of oxygen partial pressure on the carbon conversion rate and the instantaneous com-
bustion rate is highlighted in Figure 4.17. It shows that:
• A raise of the oxygen partial pressure leads to a higher combustion rate (Figure 4.17
(A));
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Figure 4.15: Eﬀect of oxygen partial pressure at 370˚ C: (A) Molar ﬂow rates of CO2, (B) Molar
ﬂow rates of CO.
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oxygen partial pressures and T = 370˚ C.
• A linear evolution of the instantaneous combustion rate versus conversion rate is obtained
(Figure 4.17 (B)).
Again, we also found a linear evolution between the logarithm of apparent reaction rate versus
logarithm of oxygen partial. By considering Equations (4.11) and (4.14) and from the slope of
the straight line, the reaction order with respect to oxygen was equal to 0.73 without considering
any reaction model. This reaction order as well as the activation energy determined in section
4.3.1.2 are used as initial inputs for kinetic model optimization.
4.3.1.4 CO/CO2 product ratio
We have seen that the CO/CO2 product ratio increases by raising the combustion temperature
while the oxygen partial pressure has no eﬀect on this parameter. In the literature, the authors
[114–118] generally represent the ratio according to an expression in the form of:
CO
CO2
= A′ · exp
(
−B
′
Tp
)
(4.24)
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Figure 4.17: Eﬀect of oxygen partial pressure at 370˚ C : (A) conversion rate versus time, (B)
instantaneous combustion rate versus conversion rate.
where A′ and B′ are constant coeﬃcients.
From our results, parameters A′ and B′ were estimated and Equation (4.24) was given by the
following expression:
n˙CO
n˙CO2
= 6308.8 · exp
(
−6724
Tp
)
(4.25)
It is important to note that the CO/CO2 product ratio deﬁned in the literature (Table 4.1) is
related to the heterogeneous reaction between carbon and oxygen which produces both CO and
CO2. In our case, this ratio takes into account both the heterogeneous reaction between carbon
and oxygen and the oxidation of CO to CO2 in the gas phase.
The good agreement observed between our experimental data and the one obtained from the
expression of Arthur [117] (see Figure 4.13) suggests that Equation (4.25) is applicable for a
large range of combustion temperatures.
4.3.2 Kinetic modelling
4.3.2.1 Kinetic models
In this work, the char is considered as pure carbon for the kinetic modelling. Three decele-
ratory models were tested (i.e. VM, PL and GM). Since the instantaneous combustion rate
showed a linear evolution with conversion rate, the VM was found to be in good agreement with
experimental data. This model is presented below.
The Volumetric Model assumes that the reaction takes place uniformly within the volume of the
char particle. It is given by the following equation:
dX
dt
= AVM · exp
(
− Ea
RTp
)
· PO2,s · (1−X) (4.26)
where AVM is the pre-exponential factor (s−1.Pa−n).
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4.3.2.2 Modelling
To determine kinetic parameters (i.e. pre-exponential factor, activation energy and reaction
order with respect to oxygen), most of the authors [91] in the literature used a graphitic resolution
by integrating Equation (4.26) and plotting the left hand side versus time:
− ln (1−X) = KVM · t (4.27)
In this work, the kinetic parameters AVM , Ea and n are estimated by solving Equation (4.26)
using an explicit Runge Kutta (4,5) formula and applying the nonlinear least-squares curve
ﬁtting problem. Values of pre-exponential factor, activation energy and reaction order with
respect to oxygen are given in Table 4.4. It can be seen that the activation energy is in the
same order of magnitude compared to that obtained in section 4.3.1.2. Most of literature works
on isothermal combustion of biomass and wood char were carried out in TGA [85,110] and the
authors found activation energies between 80 and 125 kJ.mol−1. However, the activation energy
found in this work is in good agreement with the study of Adánez et al. [72] who found activation
energies ranging from 134 to 142 kJ.mol−1 for isothermal combustion of wood and biomass chars
in TGA. Likewise, the reaction order with respect to oxygen is in the same order of magnitude
compared to some previous works [71–73, 110]. Comparisons between experimental data and
results obtained from the VM are given in Figure 4.14 and Figure 4.17. A very good agreement
is found between experimental data and predicted results.
Table 4.4: Kinetic parameters obtained with the Volumetric Model by solving Equation (4.26),
individual conﬁdence limits of 95%.
Char type
AVM Ea n min
x
‖f(x)‖22
(s−1.Pa−n) (J.mol−1) (-)
STI650 901067± 150000 144250± 2060 0.59± 0.02 0.1443
4.3.2.3 Reaction scheme during char combustion
In this section, it is assumed that the char combustion in a ﬂuidized bed occurs in two steps:
1. First the char reacts with oxygen to produce CO according to the heterogeneous reaction
in solid phase given in Reaction (4.6). The carbon consumption rate ”r1” of Reaction (4.6)
is given by the following expression:
r1 = −dnc
dt
= AVM · exp
(
− Ea
RTp
)
· PO2,s · (ncarbon)char · (1−X) (4.28)
2. Then the produced CO is partially converted either at the solid surface or in the gas phase
to form CO2 according to Reaction (4.8).
Considering Reactions (4.6) and (4.8), the molar ﬂow rates of CO2 and CO can be expressed by
the following equations:
n˙CO = r1 − r2 (4.29)
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n˙CO2 = r2 (4.30)
where r2 is the rate of Reactions (4.8).
Combining Equations (4.29) and (4.30), the molar ﬂow rates of both CO and CO2 can be
calculated:
n˙CO2 = r2 =
−dncdt
1 + n˙CO/n˙CO2
(4.31)
where n˙CO/n˙CO2 is estimated from Equation (4.25).
Comparisons between experimental molar ﬂow rates of CO and CO2 and the one obtained from
Equations (4.29) and (4.31) are given in Figure 4.12 and Figure 4.15. A good agreement is
obtained. A small diﬀerence is observed with results from CO molar ﬂow rates. This may be
due to the small amount of CO produced during the combustion which increases the uncer-
tainty, especially at low temperatures and oxygen partial pressures. Consequently, the reaction
mechanism given in Reactions (4.6) and (4.8) can represent the char combustion in ﬂuidized bed
reactor.
4.3.3 Comparison with TGA results
The isothermal combustion of STI650 in TGA was measured using a TGA Q600 analyzer from
TA Instruments. Prior to these tests, the char was ground to ensure that all particles have
approximately the same diameter equal to 25 µm. Preliminary, tests with various sample weights
ranging from 2 to 15 mg showed that 8-10 mg is the optimum sample weight which enables
accurate and repeatable results to be achieved. Consequently, about 8 mg of STI650 were
introduced inside an alumina crucible (inner diameter and height of the crucible equal to 5.5
mm and 4 mm, respectively) for each test. The experimental protocol is divided into two stages.
The ﬁrst one, carried out under high-purity nitrogen ﬂow (100 NmL/min), consists of:
• An initial period of 15 min at ambient temperature used to initialize the system;
• A linear heating rate of 10˚ C/min from ambient temperature to the run temperature;
• A period of 15 min at the run temperature to stabilize the system.
The second stage is the isothermal combustion carried out by switching the nitrogen to a mixture
of N2/O2 with the same ﬂow rate. Temperatures of 330, 350 and 370˚ C were tested under air
and oxygen partial pressures were varied between 5065 and 21273 Pa at 370˚ C. All of the gas
mixtures of N2/O2 have an accuracy of 0.1%. The conversion rate is calculated via the following
equation:
X =
wi − w(t)
wi − wash (4.32)
where wi, w(t) and wash are the initial, instantaneous and ﬁnal sample weight, respectively.
The comparison between results obtained from the char combustion in both reactors showed
that, for each operating condition, the char reactivity in a ﬂuidized bed is higher compared to
TGA. For instance, results from the combustion at 370˚ C under air are given in Figure 4.18.
This diﬀerence in reactivity between these two reactors was also mentioned by several authors
in the literature [97,123] during the char gasiﬁcation with CO2.
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(Equation (4.26)) with TGA transfer function (Equation (4.33)) and oxygen diﬀusion in both
the stagnant zone and the interstitial space of the char layer (Equation (4.34) and (4.35)).
This diﬀerence in char reactivity can originate from several phenomena:
1. First, during the char combustion in TGA, isothermal conditions are achieved by employing
a switching gas method. In a previous paper [110], it was observed that it requires about
25 min to the mixture of N2/O2 to completely replace the inert gas in the apparatus
after switching the gas from inert to reactive. This leads to signiﬁcant variation of oxygen
partial pressure at the initial stage of the char combustion. For the isothermal combustion
of char obtained from pyrolysis of beech bark pellet [110], this eﬀect was taken into account
by considering a transfer function which includes two continuous stirred-tank reactors in
series with a residence time of 3.3 min each. The diﬀerential equation system obtained is
given by the following expression:
TGA response time


dCO2,1
dt
= 1
τCSTR
·
(
CO2,in − CO2,1
)
dCO2,2
dt
= 1
τCSTR
·
(
CO2,1 − CO2,2
) (4.33)
where CO2,in is the oxygen concentration at the entrance of the TGA, CO2,1 and CO2,2
are the oxygen concentrations at the continuous ﬂow stirred-tank reactors outlet 1 and 2,
respectively and τCSTR is the residence time of the continuous ﬂow stirred-tank reactors.
2. Second, the presence of diﬀusional eﬀects within the TGA crucible and char particles
may lower the char reactivity in combustion. Indeed, some authors [65–67] observed the
presence of a stagnant gas region between the upper surface of the crucible and the surface
of the char particles. Diﬀusional eﬀects in the crucible may be listed as (i) the transfer of
oxygen from the upper surface of the crucible to the external layer of the char particles
bed, (ii) the diﬀusion of oxygen through the bed of char particles, (iii) the diﬀusion of O2
into the interior of the char particles. In a previous work [110], these transfer eﬀects were
modelled by writing the oxygen balance equation in the char layer:
[
Accumulation of O
2
in the char layer
]
=
[
Flux of O
2
consumed by the reaction
]
+
[
Flux of O
2
entering the char layer
]
εδc · Scrucible ·
dCO2,s
dt
= −n0 · dX
dt
+ Scrucible ·Kc · (C∞O2 − CO2,s)
(4.34)
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where ε is the porosity of the char layer (ε = 0.4), n0 is the initial amount of char in
the crucible (mol), Scrucible is the crucible surface (m2), CO2,s and C
∞
O2
are the oxygen
concentration at the surface of the char particles and in the bulk, respectively (mol.m−3)
and Kc is the global oxygen transfer coeﬃcient (m.s−1).
Several authors [66] have considered both the diﬀusion of oxygen through the stagnant
zone in the crucible and the diﬀusion of oxygen in the interstitial space within the char
layer. This eﬀect is considered by adding a second resistance to oxygen diﬀusion in the
stagnant zone. In this case, the global mass transfer coeﬃcient is expressed using the
following equation:
Kc =
(
H − δc
DO2−N2
+
δc
ε/τ ·DO2−CO
)−1
(4.35)
where DO2−CO and DO2−N2 are the diﬀusion coeﬃcients of oxygen into carbon dioxide
and nitrogen respectively (m2.s−1). These diﬀusion coeﬃcients are dependent on the
combustion temperature and are calculated from ref [104]. τ is the tortuosity. For ﬁxed
bed particles, value of τ =
√
2 can be assumed [105].
Phenomena (1) and (2) were taken into consideration in order to observe the eﬀect of the TGA
transfer function and oxygen diﬀusion in the crucible. Hence, Equations (4.26), (4.33) and (4.34)
were solved using an explicit Runge Kutta (4,5) formula. The results are given in Figure 4.18.
It can be seen that, diﬀusional eﬀects in the TGA can mostly explain the diﬀerence between the
ﬂuidized bed and TGA results. However, a non-negligible diﬀerence in reactivity still remains.
This can be explained by the combustion reaction scheme. Indeed, it was shown in section 4.3.2.3
that char combustion proceeds through Reaction (4.6) and Reaction (4.8). Reaction (4.6) leads
to the formation of a large amount of CO which either diﬀuses away from char particles and is
oxidized to CO2 in the gas phase or directly reacts with O2 at the char particle. This oxidation
of CO may yield to a signiﬁcant consumption of O2 both in the stagnant gas region within the
crucible and in the char layer. This CO consumption increases oxygen gradients which decrease
the concentration of oxygen entering the char layer and lower the char reactivity in combustion.
Consequently, it appears essential to take into account both mass transfer phenomena within
the crucible and CO consumption when determining the kinetic of char combustion in TGA.
Otherwise, the kinetic of combustion may be strongly underestimated.
It is important to note that, in addition to mass transfer phenomena within the crucible and
CO consumption, the char may also undergo a thermal deactivation due to secondary thermal
treatments during the solid heat-up under inert atmosphere in the TGA. This eﬀect could lead
to a structural ordering of the char and a decrease in its reactivity in combustion [31,124].
4.4 Conclusion
This paper presented a kinetic study on biomass char combustion in a low temperature ﬂuidized
bed reactor. The char was obtained from fast pyrolysis of beech stick in an annex batch ﬂuidized
bed reactor at 650˚ C.
First, the thermal characterization of the ﬂuidized bed was carried out in order to determine
the gas velocity and the char sample mass so that isothermal conditions and a constant oxygen
partial pressure were achieved during the combustion. The eﬀect of gas mixing in the sampling
lines was also thoroughly determined and can be modelled by four continuous ﬂow stirred-tank
reactors in series with a residence time of 1 min each.
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The kinetic study was performed for temperatures up to 370˚ C, oxygen partial pressures ranging
from 5065 to 21273 Pa and cylindrical char particles (D = 4 mm and L = 9 mm). For these
operating conditions, the char combustion takes place in Regime I in the absence of any mass
transfer limitations.
The kinetic study showed that the Volumetric Model well-represents experimental data. The
value of activation energy was equal to 144 kJ.mol−1. Reaction order with respect to oxygen was
found to be 0.59. The reaction scheme during the char combustion was deﬁned and indicated
that char ﬁrst reacts with oxygen to form CO which is further oxidized either in the gas phase
or directly at the char surface to produce CO2. Finally, a comparison between kinetic results
obtained in a ﬂuidized bed reactor and in TGA demonstrated that both diﬀusional eﬀects and
oxidation of CO in the stagnant zone within the crucible decrease the char reactivity in TGA.
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Conclusion générale
Dans ce chapitre 4, nous avons présenté le contenu d’un article publié dans ”Chemical Enginee-
ring Journal, Volume 331, pages 265-277, 2018”. Il étudie la combustion isotherme du char dans
un réacteur à lit ﬂuidisé conçu au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse. L’installation
expérimentale a été décrite précisément dans le chapitre 3
La combustion a été réalisée pour de faibles températures comprises entre 330 et 370˚ C et une
plage de pressions partielles d’oxygène entre 5065 et 21273 Pa. Le char utilisé (STI650) a été
obtenu par pyrolyse rapide des STI dans un réacteur à lit ﬂuidisé à 650˚ C.
L’étude cinétique a démontré que le modèle volumique uniforme représente de manière satis-
faisante nos résultats expérimentaux. Les valeurs de l’énergie d’activation et de l’ordre de la
réaction par rapport à l’oxygène sont respectivement égales à 144 kJ.mol−1 et 0,59. Le méca-
nisme réactionnel de la combustion du char peut se résumer en deux temps. Tout d’abord, le
carbone présent dans le char réagit avec l’oxygène pour produire du monoxyde de carbone. Ce
dernier va ensuite diﬀuser en dehors de la particule pour réagir en phase homogène.
Enﬁn, la comparaison entre la cinétique de combustion dans un réacteur à lit ﬂuidisé et celle en
ATG a démontré que la réactivité du char est plus élevée en lit ﬂuidisé. Cette diﬀérence peut être
attribuée aux phénomènes de diﬀusion et d’oxydation du CO en phase homogène. Ce dernier
peut engendrer de forts gradients de concentration et diminuer le ﬂux d’oxygène pénétrant dans
la couche de char.
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Nomenclature
Symboles grecs :
δc : height of the char layer in the
crucible
[ m ]
ε : porosity of the char layer in the
crucible
[ − ]
εp : particle porosity [ − ]
ρa : apparent density of the char
particles
[ kg.m−3 ]
ρt : true density of the char
particles
[ kg.m−3 ]
τ : tortuosity of the char layer
τ =
√
2
[ − ]
τCSTR : residence time of the CSTR [ s ]
Symboles romans :
A : pre-exponential
factor
AVM : pre-exponential
factor for the VM
[ Pa−n.s−1 ]
CsO2 : oxygen concentration
at the surface of the
char particles
[ mol.m−3 ]
C∞O2 : oxygen concentration
in the bulk
[ mol.m−3 ]
DO2−CO : diffusion coefficient
of oxygen into
carbon monoxide
[ m2.s−1 ]
DO2−N2 : diffusion coefficient
of oxygen into
nitrogen
[ m2.s−1 ]
Ea : activation energy [ J.mol−1 ]
f(X) : structure function [ − ]
H : height of the crucible [ m ]
Kc : global mass transfer
coefficient
[ m.s−1 ]
n : reaction order with
respect to oxygen
[ − ]
nc : amount of carbon in
the char at time t
[ mol ]
(ncarbon)char : initial amount of
carbon in the char
particle
[ mol ]
n0 : initial amount of
char in the crucible
[ mol ]
n˙t(t) : total molar flow rate [ mol.s−1 ]
n˙i(t) : partial molar flow rate
of component i
[ mol.s−1 ]
PO2,s : oxygen partial
pressure at the
particle surface
[ m ]
R : universal gas constant [ J.mol−1.K−1 ]
Rapp : apparent reaction rate
at X = 0.5
[ s−1 ]
Scrucible : crucible surface [ m2 ]
t : time s
Tp : particle temperature [ K ]
w(t) : instantaneous sample
weight
[ kg ]
wash : final sample weight [ kg ]
wi : initial sample weight [ kg ]
Xc : carbon conversion rate [ − ]
xi : molar fraction of
component i
[ − ]
Y iH2 : normalized fraction of
hydrogen at the outlet
of CSTR i
[ − ]
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Introduction
Ce chapitre présente le contenu d’un article intitulé ”Experimental study and modelling of
the kinetics of char gasiﬁcation in a ﬂuidized bed reactor” soumis dans le journal ”Chemical
Engineering Research and Design”. Il propose une étude expérimentale et théorique portant
sur la détermination de la cinétique de gazéiﬁcation du char dans un réacteur à lit ﬂuidisé. Le
char utilisé (STI650) a été obtenu par pyrolyse rapide des STI à 650˚ C dans un réacteur à lit
ﬂuidisé annexe et à pression atmosphérique. La caractérisation et les propriétés du STI650 ont
été présentées dans le chapitre 1.
L’étude expérimentale a été réalisée pour des températures comprises entre 700 et 850˚ C et des
pressions partielles de vapeur d’eau entre 0,1 et 0,7 bars. Ces conditions opératoires permettent
de réaliser la gazéiﬁcation du char en régime chimique et de minimiser les eﬀets des transferts
de matière sur la cinétique de réaction. La réaction de gazéiﬁcation s’eﬀectue en deux étapes :
• La dégradation rapide du char (appelée ”dévolatilisation”) juste après son introduction
dans le réacteur. Cette étape observée pour des taux de conversion inférieurs à 0,1 conduit
à la formation de gaz incondensables (H2, CO, CO2 et CH4).
• La gazéiﬁcation à la vapeur d’eau du résidu solide carboné formé pour produire du gaz
de synthèse. Dans cette étape, la transformation du solide est essentiellement gouvernée
par les réactions de vapogazéiﬁcation du carbone et de Water-Gas-Shift.
L’eﬀet de la pression partielle d’hydrogène sur la cinétique de gazéiﬁcation du char et sur la
formation de méthane a aussi été étudié entre 0,1 et 0,25 bars. Les résultats ont démontré que
la présence de H2 inhibe la réaction de gazéiﬁcation. Par ailleurs, des interactions entre le char
et l’hydrogène entraînent la formation de CH4 dans les produits gazeux.
Enﬁn, la modélisation de la cinétique de gazéiﬁcation a démontré que les données expérimentales
peuvent être représentées par le modèle du noyau rétrécissant (SCM) en appliquant un facteur
correctif qui tient compte de l’eﬀet inhibiteur de l’hydrogène.
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Résumé de l’article
L’objectif de cet article est de déterminer la cinétique de gazéiﬁcation du char en lit ﬂuidisé tout
en tenant compte de l’eﬀet inhibiteur de l’hydrogène.
L’étude a été réalisée dans le réacteur à lit ﬂuidisé décrit dans le chapitre 3. Les expériences
sont réalisées à pression atmosphérique pour des températures comprises entre 700 et 850˚ C, des
pressions partielles de vapeur d’eau entre 0,1 et 0,7 bars et des pressions partielles d’hydrogène
entre 0 et 0,25 bars. Le média ﬂuidisé utilisé est l’olivine. Les particules de char employées sont
de forme cylindrique avec un diamètre de 4 mm et une longueur de 9 mm.
La première partie de ce chapitre se concentre sur la détermination du mécanisme réactionnel
de gazéiﬁcation du char. Il peut être divisé en 3 étapes :
1. Quelles que soient la température et la pression partielle de la vapeur d’eau, juste après
l’introduction du char dans le réacteur, les pourcentages molaires de H2, CO, CO2 et
CH4 augmentent fortement. Ce phénomène observé pour des taux de conversion du char
inférieurs à 0,1 met en jeu des transformations complexes et rapides dépendantes des
propriétés physico-chimiques du char et des conditions opératoires (température, pressions
partielles de la vapeur d’eau et d’hydrogène). Un exemple de résultat est présenté sur
la Figure 5.1 (A). Elle montre que les pourcentages molaires des diﬀérents constituants
analysés augmentent fortement pour atteindre des valeurs maximales.
2. Pour des taux de conversion du char compris entre 0,1 et 0,95 :
- les pourcentages molaires de H2, CO et CO2 restent constants (Figure 5.1 (A)). Ce
plateau est associé aux réactions de Vapogazéiﬁcation du char et de Water-Gas-Shift.
En eﬀet, on peut facilement démontrer que, lorsque ces deux réactions contrôlent la
transformation de la phase solide, le rapport H2/(CO+2 ·CO2) devient indépendant
du temps de l’opération et sa valeur est égale à 1. La Figure 5.1 (B) conﬁrme cette
constatation.
- le pourcentage molaire de CH4 diminue fortement.
3. Enﬁn pour des taux de conversion supérieurs à 0,95, les pourcentages molaires diminuent
progressivement pour atteindre une valeur nulle. Cette étape correspond à la ﬁn de la
gazéiﬁcation.
Pendant la gazéiﬁcation du char, une quantité non-négigleable de CH4 est formée. Notons que
sur le plan thermodynamique, la formation de ce constituant à des faibles pressions et à des
fortes températures par la Reaction (5.1) est impossible.
C+ 2H2 −→ CH4 (5.1)
Pour mieux comprendre la façon dont cette espèce a été produite, une étude sur l’eﬀet de la
pression partielle d’hydrogène à 850˚ C dans une atmosphère gazeuse constituée de H2 et N2
(Figure 5.2) a été réalisée. Elle a montré que :
• La formation de méthane pendant la réaction de gazéiﬁcation est essentiellement due
aux interactions entre le char et l’hydrogène ;
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Figure 5.1 – (A) Evolution des pourcentages molaires des gaz incondensables produits en
fonction du taux de conversion, (B) paramètre θ en fonction du taux de conversion, (T = 800˚ C,
PH2O = 0, 3 bars et PH2 = 0 bar).
• La réaction entre le char et l’hydrogène est très lente. A titre d’exemple, pour une tem-
pérature de 850˚ C et une pression partielle d’hydrogène de 0,2 bars, après 700 min de
réaction, simplement 11% du carbone contenu dans le char est converti en CH4.
• La production de méthane augmente lorsque la pression partielle d’hydrogène augmente
(Figure 5.2).
L’ensemble des ces résultats expérimentaux nous permet de suggérer que la formation de CH4
est directement liée aux interactions chimiques entre l’hydrogène et les espèces aromatiques
contenues dans le char pouvant conduire à des réactions semblables à l’hydrodéalkylation du
toluène. En eﬀet, nous avons constaté dans le chapitre 1, que le char est constitué de carbones
agencés selon des cycles aromatiques.
Figure 5.2 – Quantité molaire cumulée de CH4 en fonction du temps pour diﬀérentes expéri-
mentations à 850˚ C.
La deuxième partie de l’article est consacrée à l’étude expérimentale et à la modélisation de la
cinétique de gazéiﬁcation du char. L’étude expérimentale porte sur l’inﬂuence de :
- la température du réacteur (700, 750, 800 et 850˚ C) pour une pression partielle de la vapeur
d’eau ﬁxée à 0,3 bars,
- la pression partielle de la vapeur (0,1, 0,3, 0,5 et 0,7 bars) pour une température de 850˚ C,
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- la pression partielle de l’hydrogène (0,1, 0,15 et 0,25 bars) pour une température de 850˚ C
et une pression partielle de la vapeur d’eau ﬁxée à 0,3 bars.
Les résultats expérimentaux ont démontré que :
• une augmentation de la température et de la pression partielle de la vapeur d’eau favorise
la cinétique de la réaction ;
• l’inﬂuence de la température sur la cinétique est représentée par une loi de type Arrhenius
avec une énergie d’activation de 123 kJ.mol−1 ;
• l’inﬂuence de la pression partielle de la vapeur d’eau suit une loi puissance de type PnH2O
avec n = 0, 62 ;
• une augmentation de la pression partielle d’hydrogène défavorise la cinétique de gazéiﬁ-
cation ;
• l’eﬀet inhibiteur de l’hydrogène peut être pris en compte à partir de l’expression empirique
suivante :
g(PH2) =
(
PH2O
PH2O + PH2
)0.74
(5.2)
La modélisation cinétique a été réalisée en tenant compte de l’eﬀet du mélange des gaz généré
par le dispositif d’échantillonnage (fonction de transfert du système de prélèvement, chapitre 3).
Les résultats ont montré que les données expérimentales peuvent être représentées de manière
satisfaisante par le modèle du noyau rétrécissant (SCM) (Figure 5.3). Il s’exprime sous la forme
suivante :
dXc
dt
=
2 ·Mc
R0 · ρt,c(1− εp)xc ·
(
PH2O
PH2O + PH2
)0.74
5, 86 · exp
(
−122880
RTp
)
· P 0,62H2O · (1−Xc)
1/2 (5.3)
avec, Xc le taux de conversion, t le temps (s), Mc la masse molaire du carbone (kg.mol−1),
R0 le rayon de la particule de char (m), ρt,c la masse volumique réelle du char (kg.m−3), εp la
porosité du char, xc la fraction massique de carbone dans le char, R la constante des gaz parfaits
(J.mol−1.K−1), Tp la température (K).
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Figure 5.3 – Comparaison entre les données expérimentales et celles obtenues à partir du SCM
(Equation (5.3)) (A) eﬀet de la température (PH2O = 0, 3 bars et PH2 = 0 bar), (B) eﬀet de la
pression partielle de la vapeur d’eau (850˚ C et PH2 = 0 bar), (C) eﬀet de la pression partielle
d’hydrogène (850˚ C et PH2O = 0, 3 bars).
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Abstract
This work presents experimental data on the kinetics of steam gasiﬁcation of biomass char in
a ﬂuidized bed reactor at atmospheric pressure. The char was obtained from fast pyrolysis of
cylindrical beech stick in an annex batch ﬂuidized bed reactor at 650˚ C. The experiments were
performed for temperatures in the range of 700 to 850˚ C and steam partial pressures between 0.1
and 0.7 bars. The results showed that the char steam gasiﬁcation is done in two steps. First, a
thermal degradation of char takes place just after its introduction in the ﬂuidized bed. This step
leads to a partial conversion of the reactive solid and a formation of volatile products. Then, the
new carbonaceous residue reacts with steam to produce syngas. The eﬀect of hydrogen partial
pressure up to 0.25 bars on the kinetics of char gasiﬁcation was also investigated. The results
revealed that the presence of H2 inhibits the reaction of steam gasiﬁcation. Besides, interactions
also occur between char and H2 which lead to the formation of CH4 in the product gas. Moreover,
as the hydrogen partial pressure increases, the methane production also increases. Finally, a
modelling kinetic study including the inhibiting eﬀect of hydrogen showed that experimental
data can be well-represented by the Shrinking Core Model with an activation energy and a
reaction order with respect to steam equal to 123 kJ.mol−1 and 0.62, respectively.
Keywords: Steam gasiﬁcation, Char, Biomass, Hydrogen eﬀect, Kinetics
Highlights:
• Experimental study of biomass char gasiﬁcation in a ﬂuidized bed reactor
• Operating conditions: 700˚ C < T < 850˚ C, 0.1 bars < PH2O < 0.7 bars, 0.1 bars < PH2
< 0.25 bars
• Gasiﬁcation in two steps: char devolatilization followed by the char gasiﬁcation
• The hydrogen favors the CH4 production and inhibits the reaction of gasiﬁcation
• The Shrinking Core Model well-represents experimental data
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5.1 Introduction
Biomass is a possible alternative to the direct use of fossil fuels in gasiﬁcation process as it has the
advantage of being neutral in regard to the emission of greenhouse gas carbon dioxide. Recently,
an increasing interest has been showed for the production of methane via Methanation process
and ”Biomass to Fisher-Tropsch Liquids”. Biomass gasiﬁcation is a thermochemical conversion
occurring at high temperatures with many simultaneous reactions. It occurs in two stages: (i)
a pyrolysis step above 350˚ C in which the biomass undergoes a thermal conversion leading to
the formation of volatile products either condensable (steam and tars) or non-condensable (H2,
CO, CO2, CH4 and C2Hx) and a solid residue called char [19]; (ii) a gasiﬁcation step in which
the char reacts with steam and carbon dioxide at temperatures greater than 700˚ C to produce
syngas.
Biomass gasiﬁcation is an endothermic process. To maintain a ﬁxed temperature in the reactor,
a contribution of energy is required. The gasiﬁcation technologies can be divided into two types
depending on the way the heat is supplied to the gasiﬁer [27,109]. First, in autothermal or direct
gasiﬁcation, the heat is provided by partial combustion of the fuel in the gasiﬁer itself. This
process includes the ﬁxed bed gasiﬁers (co- and counter-current) and the ”bubbling ﬂuidized
bed” gasiﬁers. In these types of reactor, the biomass undergoes drying, pyrolysis and partial
combustion of volatile matters and char and ﬁnally the gasiﬁcation of char. In allothermal
or indirect gasiﬁcation the heat is obtained from a source outside of the gasiﬁer. One of the
most promising technologies of indirect gasiﬁcation is dual or twin ﬂuidized bed (FICFB: Fast
Internally Circulating Fluidized Bed) [2]. FICFB process consists of two reactors: a dense
ﬂuidized bed endothermic gasiﬁer (operating around 750-850˚ C) that produces the syngas and
an entrained bed exothermic combustor (operating at 900-950˚ C) that burns a part of the residual
char to provide heat to the gasiﬁer. A solid bed material (sand, olivine or catalyst particles) is
circulated between the two reactors to transfer the heat to the gasiﬁcation [109].
During biomass gasiﬁcation in FICFB, the char reacts with steam and carbon dioxide in the
gasiﬁer and with oxygen in the combustor. Information regarding the kinetic of biomass char
gasiﬁcation with steam in a ﬂuidized bed reactor is then essential to better understand pheno-
mena occurring inside the gasiﬁer and to design this process.
Char gasiﬁcation with steam corresponds to a complex chemical transformation which occurs
in several steps: (1) the external transfer of steam from the bulk to the external surface of the
particle, (2) the diﬀusion of steam through the ash layer and within the pores of the solid, (3) the
steam chemisorption on an active site (adsorption), (4) the intrinsic chemical reaction, (5) the
products desorption from the surface, (6) the diﬀusion of the products through the particle and
ash layer and ﬁnally (7) the external transfer back of the products from the external surface to
the bulk of gas phase [23,54]. These diﬀerent steps are strongly aﬀected by the physicochemical
properties of char, the gasiﬁcation temperature, the steam partial pressure and the size of the
solid particles.
The physicochemical properties of char depend on the parent fuel and the pyrolysis opera-
ting conditions [68, 85]. In a previous study [68], it was highlighted that the physicochemical
properties and the reactivity of char is strongly dependent on the pyrolysis temperature, the
heating rate and the biomass nature. It was found that these parameters inﬂuence hydrogen,
oxygen, carbon and ash contents in the char as well as the presence of amorphous and aromatic
carbon. Besides, a raise of the heating rate during the biomass pyrolysis increases the char
reactivity while an increase in the ﬁnal temperature decreases the reactivity. The presence of
inorganic matters (i.e. ashes) in the char matrix is known to catalyze the reaction of gasiﬁcation
[33,125,126]. For instance, by comparing the reactivity in steam gasiﬁcation in TGA of nineteen
biomasses prepared under the same pyrolysis conditions, Dupont et al. [126] emphasized the
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catalytic eﬀect of potassium (K) as well as the inhibiting eﬀect of silicon (Si) and phosphorous
(P). Hence, they concluded that the gasiﬁcation rate may be correlated to the ratio K/(P+Si).
Szekely et al. [54] divided the gasiﬁcation of a porous solid into three main regimes according to
the temperature, the steam partial pressure and the char particles size. Regime I is established
for low temperatures and char particles sizes so that the mass transfer rates (i.e. steam diﬀusion
inside the pores and external transfer around the particle) are much faster than the intrinsic
chemical reaction rate. In this regime, both the gas concentration and the gas temperature
on the char surface sites are equal to those in the bulk gas. When the temperature and the
char particles size are increased (Regime II), the reactive gas cannot completely penetrate into
the particle and leads to steam concentration gradients inside the char. This Regime II is the
transition regime where both the diﬀusion of steam and the intrinsic chemical reaction play a
signiﬁcant role. Finally, in Regime III which occurs at high temperatures, the intrinsic reactivity
of the solid is very high and the steam molecules react at the particle surface as soon as they
have passed the boundary layer around the particle. The external mass transfer is then the
limiting step.
Table 5.1 presents several literature works on the kinetics of biomass char gasiﬁcation with
steam. Overall, in the literature, the inﬂuence of the gasiﬁcation temperature and the steam
partial pressure was investigated in the range of 550 to 1150˚ C and 500 to 100000 Pa. It is
well-established that the gasiﬁcation rate increases by increasing these two parameters [95,125,
127–141]. Table 5.1 also shows that a large variety of particles sizes was investigated between
45 µm to 2 mm. This parameter mainly inﬂuences the diﬀusion of steam inside the pores and
yields to gradients of concentration within the particle. Hence, to determine the intrinsic char-
steam gasiﬁcation kinetics, the authors [128–130, 132, 133, 136, 138–140] minimized the eﬀects
of heat and mass transfers so that the reaction of gasiﬁcation takes place in Regime I and for
isothermal conditions. In the case of TGA analyses, it consists in determining the particles size,
the mass of char in the crucible and the volume ﬂow rate of the reactive gas in the apparatus
for a constant temperature and steam partial pressure until no inﬂuence on the gasiﬁcation rate
was observed [129, 130, 139]. Other researchers [133, 138, 140] calculated the eﬀectiveness factor
(ratio between the actual reaction rate and the intrinsic reaction rate) which must be close to the
unity in Regime I. By and large, bibliographic works [85, 128] agreed that kinetic experiments
of the char gasiﬁcation with both steam and CO2 take place in Regime I in the absence of any
mass transfer limitations for temperatures up to 900˚ C.
Table 5.1 highlights that a wide range of biomasses (wood, paper, plastic, vegetable, rice husk,
switchgrass, RDF...) as well as pyrolysis conditions (temperatures ranging from 600 to 1000˚ C
and heating rates between 3 and 100˚ C/min) were applied during the pyrolysis. The char
gasiﬁcation with steam was performed in a large variety of reactors (TGA, packed bed, ﬂuidized
bed, drop tube furnace...).
The most widely used treatment to represent the char-steam reaction for both coal char and
biomass char is based on a simple global reaction [85,142,143]:
C+H2O −→ CO+H2 (5.4)
Followed by the Water-Gas-Shift (WGS) reaction which is close to the equilibrium during char
steam gasiﬁcation:
CO+H2O⇄ CO2 +H2 (5.5)
A part of the carbon dioxide from the WGS reaction may also react with char to produce carbon
monoxide according to the Boudouard reaction:
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C+ CO2 −→ 2CO (5.6)
The amount of CH4 produced at atmospheric pressure during char-steam gasiﬁcation is low and
is usually neglected [85].
In reality, Reaction (5.4) consists of a series of oxygen adsorption and desorption processes.
The simplest reaction scheme to represent Reaction (5.4) is that an oxygen atom of the steam
molecule is adsorbed on an active site of the carbon surface (Cf) to give a carbon-oxygen complex
C(O) which then further desorbs to produce CO. These steps are known as oxygen exchange
mechanism and are expressed by the two following reactions:
Cf +H2O −→ C(O) + H2
C(O) −→ CO
(5.7)
The reactivity of char with steam can be described by the rate of a solid-state reaction according
to the following expression [63,84]:
dX
dt
= k(Tp) · h(PH2O,s) · f(X) (5.8)
where X, PH2O,s and Tp are respectively the conversion rate, the steam partial pressure at the
particle surface (Pa), and the particle temperature (K). f(X) is the reaction model also known
as the structure function. h(PH2O,s) is the steam partial pressure function which represents the
eﬀect of steam partial pressure on the reaction rate. k(Tp) is the temperature dependent rate
constant.
In the literature [85], the majority of kinetic analyses consider Reaction (5.4) as a simple global
reaction. In this case, k(Tp) is described by an Arrhenius law and h(PH2O,s) is given in the form
of a power law:
k(Tp) · h(PH2O,s) = A · exp
(
− Ea
RTp
)
· PnH2O,s (5.9)
where A is the pre-exponential factor, Ea is the activation energy (J.mol−1), R is the universal
gas constant (J.mol−1.K−1) and n is the reaction order with respect to steam.
From Table 5.1, this global kinetic model leads to activation energies ranging from 66500 to
237000 J.mol−1 and reaction orders with respect to steam between 0.33 and 1. According to Di
Blasi [85], this dispersion in the kinetic parameters is caused by diﬀerent biomasses and char
properties, pyrolysis conditions, amounts and compositions of ash, gasiﬁcation conditions and
devices of the experiment. It is important to note that several authors [127, 136] incorporated
the dependence of the reactivity on the steam partial pressure into the pre-exponential factor
so that the results are only valid for the gaseous mixture used in the experiment [85].
In the case of steam gasiﬁcation of coal char, some researchers [142] have used a Langmuir-
Hinshelwood formulation to represent the kinetic data. The simplest Langmuir-Hinshelwood
formulation takes into account Reaction (5.7) and is given by:
k(Tp) · h(PH2O,s) = Rglobal =
ka PH2O,s
1 + kakd PH2O,s
(5.10)
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where ka and kd are the rate constants of adsorption and desorption of Reaction (5.7) and follow
an Arrhenius law.
The hydrogen inhibition eﬀect during the char gasiﬁcation was also taken into account by some
authors in the kinetic modelling [95, 133, 135, 141, 144, 145]. Indeed, the presence of hydrogen
is known to decrease the char reactivity with steam. This phenomenon may be explained by
either the equilibrium of Reaction (5.7) or by hydrogen adsorption on the active sites. Hence,
the kinetic expression can be expressed as follows:
k(Tp) · h(PH2O,s) = Rglobal =
ka PH2O,s
1 + kakd PH2O,s + f(PH2)
(5.11)
where PH2 is the hydrogen partial pressure and f(PH2) is a function which depends on the
selected mechanism for hydrogen inhibition.
Literature studies [95,135,144,145] mainly assume the oxygen-exchange mechanism to represent
hydrogen inhibition which considers Reaction (5.7) as reversible. f(PH2) is then expressed as:
f(PH2) =
k−a
kd
· PH2 (5.12)
In some cases, several authors [133, 141] reduced Equations (5.11) to the following expression
without considering any hydrogen inhibition mechanisms:
k(Tp) · h(PH2O,s) = Rglobal =
K1 · PH2O,s
1 +K2 · PH2O,s +K3 · PH2
(5.13)
The char gasiﬁcation with CO2 (i.e. Boudouard reaction) has similarity to the char steam
reaction as it also includes an oxygen exchange mechanism [91]. The Boudouard reaction was
extensively studied in the literature [85,91,132,133,140]. The authors found that the char-CO2
reaction is 3-4 times slower than the reaction with H2O. Besides, in the case of coal char,
several researchers [131, 146, 147] studied the char gasiﬁcation with mixtures of CO2 and H2O.
For instance, Chen et al. [147] found that the char gasiﬁcation rate in a mixture of CO2 and
H2O is lower than the sum of the reaction rates taken individually. Moreover, CO2 and H2O
molecules may compete for the same active sites on the char surface. Roberts et al. [146] also
concluded that, for experiments at high pressures, the presence of CO2 reduced the rate of
C−H2O reaction.
In Equation (5.8), the structure function f(X) represents the reactive surface of the particle. Its
evolution during the gasiﬁcation or the combustion reactions is diﬃcult to predict and is subject
to discussion in the literature [33]. Due to the complex char structure, several kinetic models
are reported to represent the structure function. Table 5.1 shows that the most commonly
models used to represent the char gasiﬁcation kinetic are the Volumetric Model (VM) [95, 125,
127, 128, 131, 136, 137, 139], the Shrinking Core Model (SCM) [134, 136] and the Random Pore
Model (RPM) [130, 132, 141]. The Volumetric Model [89] assumes a homogeneous reaction
throughout the particle while the Shrinking Core Model [90] considers a reaction front onto the
char surface which moves within the particle. These two models (i.e. VM and SCM) describe a
decrease in the reaction rate with conversion. The Random Pore Model developed by Bhatia and
Perlmutter [93] attempts to describe the change in the pores structure during char conversion.
This model introduces a structural parameter by considering that the char particle is porous
and the reaction occurs at the internal surface of the pores. As the reaction proceeds, a random
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overlapping of the pores occurs which can increase or reduce the reactive surface area. This
model was largely used for char gasiﬁcation due to its ability to predict a bell-shape relationship
between the reaction rate and the conversion rate which is often observed during gasiﬁcation
experiments. Finally, some authors [94,135,140] also represented the structure function with an
empirical expression valid for a speciﬁc range of operating conditions.
Table 5.1: Literature review on the kinetic of biomass char gasification with
steam.
Pyro. Gasification operating Kinetic
cond. conditions expression
Ref Reactor Temp. Diam. H
2
O dX
dt
(s−1), A (s−1 or s−1.Pa−n), Ea (kJ/mol)
(˚ C) (mm) (%)
[130]
Muﬄe fur-
nace
Tubular 900 0.1 30 P: dXdt =
6.6·104
1−0.75
· exp
(
− 174
RT
)PH2O
PT
(1−X)
√
1− ln (1−X)
1000˚ C kiln ↓ ↓ ↓ W: dXdt =
6·105
1−0.86
· exp
(
− 204
RT
)PH2O
PT
(1−X)
√
1− 5 ln (1−X)
100˚ C/min (Patm) 1000 2 70 Pl:
dX
dt
= 1·10
5
1−0.75
· exp
(
− 185
RT
)PH2O
PT
(1−X)
√
1− 5 ln (1−X)
Paper, wood, V: dXdt =
8.1·104
1−0.67
· exp
(
− 178
RT
)PH2O
PT
(1−X)
√
1− 5 ln (1−X)
plastic, veg-
etable
[131]
Wood, N
2
TGA 800 - 0.5
980˚ C (Patm) ↓ ↓
dX
dt
= 10
6
−107
(RT )0.7
· exp
(
− 217.1
RT
)
(PH2O + PCO2)
0.7(1−X)
Patm 1000 22
[127]
Tube furnace TGA 649 - 50 M(N
2
-H
2
O): dX
dt
= 5.55 · 105 · exp
(
− 177
RT
)
(1−X)
732-927˚ C
(21.7
bars)
↓
(5%
H
2
)
M(N
2
-H
2
-H
2
O): dX
dt
= 2.96 · 106 · exp
(
− 195
RT
)
(1−X)
11˚ C/min 927 P(N
2
-H
2
O): dX
dt
= 1.72 · 105 · exp
(
− 170
RT
)
(1−X)
30 min P(N
2
-H
2
-H
2
O): dX
dt
= 2.89 · 105 · exp
(
− 178
RT
)
(1−X)
Maple, Pine
[127]
TGA TGA 704 - 50 M(N
2
-H
2
O): dX
dt
= 4.03 · 105 · exp
(
− 167
RT
)
(1−X)
704-871˚ C
(21.7
bars)
↓
(5%
H
2
)
M(N
2
-H
2
-H
2
O): dX
dt
= 3.65 · 105 · exp
(
− 167
RT
)
(1−X)
N
2
, H
2
O 871 P(N
2
-H
2
O): dX
dt
= 2.14 · 105 · exp
(
− 164
RT
)
(1−X)
(H
2
) P(N
2
-H
2
-H
2
O): dX
dt
= 1.77 · 106 · exp
(
− 176
RT
)
(1−X)
Maple,Pine
[128]
Batch pyrol-
ysis
Tubular 750 Grain 100 dX
dt
= 2.9·10
13
T
· exp
(
− 200
RT
)
PH2O(1−X)
600-700˚ C reactor ↓
N
2
(Patm) (Patm) 900
Rice husk
[125]
Quartz tube TGA 725 1 1.7 dX
dt
= A · exp
(
− Ea
RT
)
PnH2O(1−X)
furnace (Patm) ↓ ↓ ↓ Ea = 134− 201
700˚ C 800 1.6 47.4 n = 0.53− 0.73
(N
2
)
2h
Peel grape-
fruit
[132]
Reaction Reaction 900 - 30 30% H
2
O: dX
dt
= 0.052 · (1−X)
√
1− 16.7 ln (1−X)
chamber chamber ↓ 45% H
2
O: dX
dt
= 0.056 · (1−X)
√
1− 10.53 ln (1−X)
900˚ C 2 bars 75 60% H
2
O: dX
dt
= 0.080 · (1−X)
√
1− 3.80 ln (1−X)
He, (Patm) 75% H2O:
dX
dt
= 0.071 · (1−X)
√
1− 4.95 ln (1−X)
1h
Woodchip
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[133]
Fluidized
bed
Fluidized 760 1.9 20
dX
dt
=
k1PH2O
1+k2PH2O+k3PH2
· 1
1−0.20
(1−X)n
760-900˚ C bed ↓ ↓ k1 = 1.2 · exp
(
− 137
RT
)
N
2
, (Patm) (Patm) 840 40 k2 = 6.19 · 10−6 · exp
(
22.9
RT
)
Olive tree
(10%
H
2
)
k3 = 2.93 · 10−5 · exp
(
24.1
RT
)
n = 0.8− 1.5
[134]
Gasification
pilot
Packed 800 0.306 30 dX
dt
= A · exp
(
−
Ea
RT
)
PnH2O · (1−X)
2/3
plant bed ↓ ↓ A = 1.14 · 104 − 3.53 · 104 s−1.bar−1
RDF (Patm) 900 70 Ea = 96− 106
n = 0.89− 2.9
[135]
TGA TGA 750 - 89
dX
dt
=
k1fPH2O
1+
k1f
k3
PH2O+
k1b
k3
PH2
· f(X)
750-850˚ C (Patm) ↓ ↓ f(X) = α exp
(
−ξX2
)
+ (1−X)
√
1− ϕ ln (1−X)
H
2
O-H
2
850 100 k1f = 1.9.10
7 · exp
(
− 200
RT
)
ϕ = 3.9
Pine sawdust
(0-
10%
k1b = 2.9.10
10 · exp
(
− 240
RT
)
α = 3.8
H
2
) k3 = 2.4.109 · exp
(
− 250
RT
)
ξ = 24
[136]
Muﬄe fur-
nace
Drop 700 1.2 100 dX
dt
= 0.388 · exp
(
− 66.5
RT
)
· (1−X)2/3
800˚ C tube ↓ dX
dt
= 3.34 · exp
(
− 74.8
RT
)
· (1−X)
40min furnace 950
Rice husk (Patm)
[95]
Macro TGA Pressuri. 750 0.045 5 Be (N
2
-H
2
O): dX
dt
= 3.7 · 105 · exp
(
− 237
RT
)
· P 0.57H2O · (1−X)
600˚ C TGA ↓ ↓ ↓ Bi (N
2
-H
2
O): dX
dt
= 4.8 · 104 · exp
(
− 211
RT
)
· P 0.51H2O · (1−X)
24˚ C/min (Patm) 950 0.063 100
dX
dt
=
k1fPH2O
1+
k1f
k3
PH2O+
k1b
k3
PH2
· (1−X)
30 min
(10-
30%
Be (N
2
-H
2
O-H
2
): k1f = 2.10
2 · exp
(
− 199
RT
)
Beech, birch H
2
) k1b = 18 · exp
(
− 146
RT
)
k3 = 8.4.107 · exp
(
− 225
RT
)
Bi (N
2
-H
2
O-H
2
): k1f = 7.6.10
2 · exp
(
− 199
RT
)
k1b = 2.1 · 10
9 · exp
(
− 284
RT
)
k3 = 1.6.1010 · exp
(
− 273
RT
)
[137]
Fluidized
bed
Fluidized 850 1 0 dX
dt
= 1773 · exp
(
− 179
RT
)
· P 0.41H2O · (1−X)
850-950˚ C bed ↓ ↓ ↓
Sawdust (Patm) 950 2 58
[138]
700˚ C Electric 550 1 45 dX
dt
= 6.57 · exp
(
− 156
RT
)
· PH2O · f(X)
N
2
furnace ↓ ↓ ↓
10min (Patm) 950 2 100
Poplar wood
[129]
Vertical tube TGA 720
<
0.125
70
r = k
1+ K
exp
(
−
∆H
RT
)
PH2O
furnace (Patm) ↓ B: k = 2.1 · 107 · exp
(
− 196
RT
)
900˚ C 780 K = 2 · 107 Pa
3˚ C/min ∆H = −35000 J.mol−1
30 min OP: k = 1.2 · 1011 · exp
(
− 299
RT
)
Beech, oil
palm
K = 2.5 · 106 Pa
∆H = −37000 J.mol−1
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[139]
TGA TGA 650 0.250 25 dX
dt
= 2.17 · 103 exp
(
− 198
RT
)
· P 0.75H2O(1−X)
750-1000˚ C (Patm) ↓ ↓ ↓
N
2
750 0.315 100
(Patm)
Sawdust
[140]
Fluidized
bed
Fluidized 800 1.2 10 dX
dt
= 8731 · exp
(
− 171
RT
)
· P 0.33H2O · f(X)
800-900˚ C bed ↓ ↓ f(X) = (1−X)(11.5X + 3.6) exp
(
−3X1/2
)
Dried sewage (Patm) 900 30
sludge
[141]
1000˚ C Fixed 1000 10 20
dX
dt
=
K1PH2O
1+K2PH2O+K3PH2
· f(X)
20˚ C/min bed ↓ section ↓ f(X) = (1−X)
√
1− ϕ ln (1−X)
20 min (Patm) 1150 100 K1 = 2.51 · 10−2 exp
(
− 112.6
RT
)
Swich grass
(0-
40%
K2 = 6.74 · 10−7 exp
(
37.3
RT
)
H
2
) K3 = 3.04 · 10−6 exp
(
36.6
RT
)
[94]
Macro TGA Macro 750
<
0.250
15 dX
dt
= 7.349 · 107 · exp
(
− 112.6
RT
)
P 0.65H2O · f(X)
850˚ C TGA ↓ ↓ f(X) = 34.228X6 − 69.460X4 − 7.903X3
100˚ C/s (Patm) 950 50 −2.653X2 + 1.633X + 0.345
Beech chips
The present study investigates the isothermal kinetic of beech char gasiﬁcation with steam in a
ﬂuidized bed reactor and at atmospheric pressure. This char was obtained from fast pyrolysis
of beech stick at 650˚ C in an annex ﬂuidized bed reactor. The paper systematically studies the
inﬂuence of temperature between 700 and 850˚ C, steam partial pressure between 0.3 and 0.7 bars
and hydrogen partial pressure in the range of 0.1 to 0.25 bars on both the production of non-
condensable gases and on the gasiﬁcation rate. The eﬀect of hydrogen partial pressure on the
CH4 production is also examined in order to highlight the potential interactions between carbon
and H2 during the steam gasiﬁcation. Finally, a kinetic model is also proposed to represent the
experimental data.
5.2 Experimental section
5.2.1 Char preparation
The biomass is a cylindrical beech stick (D = 6 mm, L = 10 mm). A picture of the raw materials
is given in Figure 5.4 (A). The proximate analysis of this fuel was carried out following the
standard test method for chemical analysis of wood charcoal D 1762-84. The results are given
in Table 5.2.
The pyrolysis procedure can be found in detail in a previous work [68]. Brieﬂy, beech sticks
were pyrolyzed in an annex batch ﬂuidized bed reactor at 650˚ C with a heating rate of 18˚ C.s−1.
The pyrolysis was conducted at atmospheric pressure under an inert atmosphere of nitrogen.
After reaching the temperature of 650˚ C and a steady state regime in the reactor, about 20 g
of biomass were introduced in the hot ﬂuidized bed of sand particles. This step was repeated
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Figure 5.4: Picture of the (A) beech stick (STI) and (B) its associated char (called STI650)
obtained by pyrolysis at 650˚ C in a ﬂuidized bed reactor.
Table 5.2: Proximate analysis of the beech stick (wt%, dry basis).
Biomass Moisture (%) Volatile matters (%) Fixed carbona (%) Ash (%)
Beech stick 8.40 76.7 14.7 0.2
a by diﬀerence
several times to produce a suﬃcient amount of char. After the pyrolysis, the produced chars
(called STI650, D = 4 mm and L = 10 mm) were cooled under a ﬂow of nitrogen before being
recovered the day after by sieving. A picture of the obtained char is given in Figure 5.4 (B).
The physical and chemical properties of the beech stick and STI650 are summarized in Table
5.3. The apparent density of the biomass and char was measured from the weight and volume
of ﬁve single particles. The true density was obtained by helium pycnometry. The porosity of
the diﬀerent solids was determined using the following expression:
εp = 1− ρa
ρt,c
(5.14)
Table 5.3: Ultimate analysis and properties of the diﬀerent solids.
STI STI650 Olivine
Chemical formula CH1.71O0.76 CH0.39O0.07 (Mg1−xFex)2SiO4
Composition C : 44.63% C : 84.47% MgO : 57.5-50.0%
(db,wt%) H : 6.37% H : 2.75% SiO2 : 39.0-42.0%
O : 45.24% O : 7.39% CaO : max. 0.4%
Ash : 0.2% Ash : 5.39% Fe2O3 : 8.0-10.5%
d32 µm - - 264
Apparent density ρa (kg.m−3) 718 ± 24 212 ± 32 2965 ± 20
True density ρt,c (kg.m−3) 1362.5 ± 1 1589.4 ± 5 3265 ± 2
Solid porosity εp (%) 47 87 9
Umf (850˚ C) (cm.s−1) - - 5.8
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5.2.2 Char gasification with steam in a fluidized bed reactor
5.2.2.1 Experimental setup
The steam gasiﬁcation of STI650 was carried out in a ﬂuidized bed reactor. The experimental
setup is shown in Figure 5.5 and has already been described in a previous paper [148]. The
reactor can be supplied with nitrogen, steam and hydrogen at diﬀerent proportions according to
the gasiﬁcation operating conditions. N2 and H2 mass ﬂow rates are carefully regulated by two
mass ﬂowmeters Aera FC-7700-CD. H2O is fed by a pump Gilson 305 100SC in liquid form. The
feeding gases are preheated between 200 and 300˚ C in a stainless steel tube (inner diameter of
1 cm) forming a coil around the reactor. The coil is fed with liquid water which is continuously
vaporized. Olivine particles are used as ﬂuidized medium. The physicochemical properties of
olivine are given in Table 5.3. The minimum ﬂuidization velocity of this solid was measured
experimentally and is equal to 5.8 cm.s−1 at 850˚ C.
The temperature inside the ﬂuidized bed is controlled by two thermocouples located at 5 and 25
cm above the distributor while a diﬀerential pressure transmitter connected at 5 and 500 mm
above the distributor follows the pressure drop of the bed.
After reaching the gasiﬁcation operating conditions and a steady-state regime, a well-known
amount of char (8.7 g) is introduced from the top of the reactor and directly falls down to the
top of the hot ﬂuidized bed.
N2
Pressure
Temperature
Temperature
Pressure
OvenOven
Temperature
Temperature
Pump
Temperature
Mobile°probe
H2
Massflow
Massflow
MicroGC - TCD
H2,°N2,°CO,°CO2,°CH4
C2H2,°C2H4,°C2H6°
Condenser
T°=°0°C Cryostat
T°=°-20°C
Air
Water
Outlet
GC - FID
Benzene
Toluene
Naphthalene
Phenol
Figure 5.5: Experimental setup used for the char gasiﬁcation in a ﬂuidized bed reactor.
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5.2.2.2 Sampling method and gas analysis
A stainless steel mobile probe (inner diameter of 4 mm) located at the ﬂuidized bed surface is
used to continuously sample the produced gas. The gas is sucked by a vacuum pump with a
constant volume ﬂow rate of 100 mL.min−1 at STP. At the mobile probe outlet, the pumped gas
passes through a cyclone to separate gas from particles before entering a Gas Chromatograph
(GC). This analyzer quantiﬁes the potential presence of tar during the experiments. This GC is
equipped with a Varian CP-Porabond Q 25 m x 0.32 mm column heated from 120˚ C to 300˚ C at
20˚ C.min−1. A Flame Ionization Detector (FID) enables the quantiﬁcation of benzene, toluene,
phenol and naphthalene. At the GC outlet, the gas passes through two wash-bottles cooled at
0˚ C and -20˚ C respectively to remove any traces of water and tar. To prevent any condensations
of steam, all of the lines from the reactor to the entrance of the condensation system are heated
to a temperature of 150˚ C.
Finally, a micro Gas Chromatograph (micro GC) Agilent 490 is used to online analyze the non-
condensable gases. It is equipped with a Poraplot U 10m x 0.25 mm ID column connected to a
Thermal Conductivity Detector calibrated for CO2 and C2Hx quantiﬁcation. A CP-Molsieve 5A
10 m x 0.25 mm column connected to a TCD is calibrated for the analyses and quantiﬁcation
of N2, H2, O2, CO and CH4. The time-lapse between two quantiﬁcations is 3 minutes.
A previous paper [148] showed that the sampling gas method in the ﬂuidized bed reactor strongly
inﬂuences the evolution of the molar percentages of the detected gases versus time due to gas
mixing in the sampling system (probe, cyclone, lines and wash-bottles). This eﬀect was high-
lighted by observing the response of the sampling gas lines to a hydrogen concentration step at
the entrance of the reactor. It was found that the variation in the molar percentage of hydrogen
measured by the micro GC versus time can be well-represented by the association of 5 contin-
uous ﬂow stirred-tank reactors with a residence time of 1.69 minutes each. These 5 reactors
in series represent the transfer function of the sampling gas lines and will be considered in the
kinetic modelling.
5.2.2.3 Operating conditions and data treatment
Tests were conducted at atmospheric pressure in the presence of olivine particles. For each
experiment, the gas velocity in the reactor was set to 2.5 times the minimum ﬂuidization velocity
so that any particles entrainment is avoided and a homogeneous temperature and a fairly good
mixing between char and olivine is obtained [148]. The amount of char introduced in the reactor
is ﬁxed to 8.7 g which corresponds to 1.5% of the total mass of the bed. After each gasiﬁcation
experiment, the carbon balance was checked and was close to 100% ± 5%.
The diﬀerent authors in the literature [85, 128] agreed that the kinetics of char gasiﬁcation
with steam takes place in Regime I for temperatures up to 900˚ C. Therefore, in this work, the
gasiﬁcation experiments are performed for temperatures between 700 and 850˚ C.
The diﬀerent operating conditions of each experiment are presented in Table 5.4.
• Experiments ”Dev_1” study the eﬀect of temperature on the thermal degradation of
char just after its introduction in the reactor. These tests are performed for temperatures
between 700 and 850˚ C and a pure ﬂow of nitrogen.
• The set of experiments ”Dev_1_G_2” carries out the thermal degradation of char under
pure N2 followed by the steam gasiﬁcation of the carbonaceous residue at three diﬀerent
temperatures (700, 750 and 800˚ C) and a constant steam partial pressure of 0.3 bars.
165
5.2. Experimental section
• Tests ”Hyd_3” investigate the eﬀect of hydrogen partial pressure between 0.1 and 0.2
bars in a gas mixture of H2 and N2 at 850˚ C on the CH4 production and the char
conversion.
• Experiments ”G_4” study the eﬀect of temperature between 700 and 850˚ C on the steam
gasiﬁcation of STI650 for a constant steam partial pressure of 0.3 bars.
• The set of tests ”G_5” investigates the eﬀect of steam partial pressure between 0.1 and
0.7 bars on the steam gasiﬁcation of STI650 at 850˚ C.
• Finally, experiments ”G_6” study the inﬂuence of hydrogen partial pressure between 0.1
and 0.25 bars during the steam gasiﬁcation of STI650 at 850˚ C and a constant steam
partial pressure of 0.3 bars.
Table 5.4: Operating conditions of each experiment, (solid medium: olivine, Ug = 2.5 · Umf ).
Exp. PN2 PH2O PH2 Temp.
(bar) (bar) (bar) (˚ C)
Dev_1a 1 0 0 700
Dev_1b 1 0 0 750
Dev_1c 1 0 0 800
Dev_1d 1 0 0 850
Dev_1a_G_2 0.7 0.3 0 700
Dev_1b_G_2 0.7 0.3 0 750
Dev_1c _G_2 0.7 0.3 0 800
Hyd_3a 0.9 0 0.1 850
Hyd_3b 0.8 0 0.2 850
G_4a 0.7 0.3 0 700
G_4b 0.7 0.3 0 750
G_4c 0.7 0.3 0 800
G_4d 0.7 0.3 0 850
G_5a 0.9 0.1 0 850
G_5b 0.7 0.3 0 850
G_5c 0.5 0.5 0 850
G_5d 0.3 0.7 0 850
G_6a 0.6 0.3 0.1 850
G_6b 0.55 0.3 0.15 850
G_6c 0.45 0.3 0.25 850
For each experiment, the composition of the non-condensable gases was analyzed as a function
of time from the continuous micro GC analyses. Nitrogen is not involved during the gasiﬁcation
reaction and is only used as an inert gas for mass balances. The total molar ﬂow rate at the
reactor outlet is given by:
n˙t(t) =
n˙N2
xN2(t)
(5.15)
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where n˙t(t) is the instantaneous total molar ﬂow rate (mol.s−1), n˙N2 represents the molar ﬂow
rate of nitrogen at the entrance of the reactor (mol.s−1) and xN2(t) is the measured molar
fraction of nitrogen at the reactor outlet.
The partial molar ﬂow rate of each component is calculated as follows:
n˙i(t) = xi(t) · n˙t(t) (5.16)
where n˙i(t) and xi(t) are the instantaneous molar ﬂow rate and molar fraction of component i,
respectively. During the char devolatilization and gasiﬁcation, H2, CO, CO2, CH4 and traces
of C2Hx were detected by the gas analyzer. It is important to note that no tars (i.e. benzene,
toluene, phenol and naphthalene) were detected during any experiments.
The cumulative amount of each component produced during a time ”t” is deﬁned according to
the following expression:
ni(t) =
∫ t
t=0
n˙i(t)dt (5.17)
where ni(t) is the cumulative amount of component i during the time t.
The carbon molar ﬂow rate is calculated according to the following expression:
n˙carbon(t) =
Ntot∑
i=1
n˙i(t)γi (5.18)
where n˙carbon(t) is the instantaneous carbon molar ﬂow rate (mol.min−1) and γi represents the
number of carbons in the component i.
The carbon conversion rate is determined by:
Xc =
∫ t
t=0 n˙carbon(t)dt
(ncarbon)char
(5.19)
where (ncarbon)char is the amount of introduced carbon in the reactor (mol).
The instantaneous gasiﬁcation rate is obtained using the equation:
dXc
dt
=
n˙carbon(t)
(ncarbon)char
(5.20)
Finally, the apparent reaction rate is deﬁned as the derivative of the evolution of the carbon
conversion rate versus time, for a conversion rate of 40%:
Rapp =
dXc
dt
∣∣∣∣
Xc=0.4
(5.21)
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5.2.2.4 Experimental measurement errors
Experimental errors were estimated from the gas analyzer calibration and the accuracy of both
the gas mass ﬂowmeters and the char mass introduced in the reactor during the combustion. For
each gas analysis, the measured values are within an accuracy of 1% with a conﬁdence level of
95%. Consequently, an experimental error of 1% was taken for components quantiﬁcation. The
mass ﬂowmeters accuracy was ﬁxed to 0.5% of full scale. Regarding the char mass measurement
accuracy, the systematic constant error is equal to 0.1 g. Hence, in the following, from these
three systematic experimental errors, the error bars are introduced into the experimental data.
5.3 Results & discussion
5.3.1 Typical experiment
In this section, the results of a typical experiment (i.e. experiment G_4c) are presented and the
diﬀerent ﬁndings can be generalized to any other test.
The results of the steam gasiﬁcation of STI650 at 800˚ C and a steam partial pressure of 0.3
bars (experiment G_4c) are given in Figure 5.6. Figure 5.6 (A) presents the molar percentages
variation of the produced gases H2, CO, CO2 and CH4 with time. The nitrogen molar percentage
is not shown since it only acts as an inert gas. It can be seen that the molar percentage of each
component substantially increases before reaching a maximum followed by a gradual decrease
to zero. Figure 5.6 (B) shows the total molar ﬂow rate of the produced gas. Therefore, the
combination of results given in Figures 5.6 (A) and (B) enables the partial molar ﬂow rates of
each component to be calculated.
It can also be observed that H2 is the larger produced component during the steam gasiﬁcation
of char. A large amount of CO and CO2 is also produced while a non-negligible amount of CH4
is formed.
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Figure 5.6: (A) Molar percentages of the non-condensable gases versus time, (B) total molar
ﬂow rates versus time, (experiment G_4c, n˙N2 = 0.155 mol.min
−1).
Figure 5.7 shows the instantaneous gasiﬁcation rate (Equation (5.20)) versus carbon conversion
rate during experiment G_4c. The curve proﬁle emphasizes that the reaction rate ﬁrst increases,
reaches a maximum (for Xc = 0.1) followed by a decrease to zero. Besides, the decrease in
the reaction rate occurs in two stages: from Xc = 0.1 to Xc = 0.8, it is related to the char
consumption which progressively decreases the formation of volatile products; for Xc higher
than 0.8, it corresponds to the end of the reaction.
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Three diﬀerent points of view can be found in the literature to explain the maximum reaction
rate which is frequently observed during the char gasiﬁcation [130,132,135,140,141]:
• First, some authors [130, 132, 135, 140, 141] attributed the maximum reaction rate to
a change of the char reactive surface during the gasiﬁcation. Hence, they represent
the gasiﬁcation rate using the Random Pore Model (RPM) proposed by Bhatia and
Perlmutter [93]. This model considers two competing eﬀects of structural change in the
porous char particle. As the reaction proceeds, the char reactive surface area may either
increase related to pores growth or decrease due to pores intersection and coalescence.
The gasiﬁcation rate reaches a maximum when the second eﬀect overshadows the ﬁrst
eﬀect.
• For isothermal gasiﬁcation tests in TGA or ﬁxed bed reactor, most of the authors [95]
employed a switching gas method which consists in heating the reactor under an inert
atmosphere to the desired temperature before switching the gas from inert to reactive
to perform the char gasiﬁcation. In this case, the reaction rate proﬁle at the beginning
of the experiment is attributed to the low gasiﬁcation agent content in the reactive
atmosphere. For example, in a previous work on char combustion [110], it was found
that it requires about 25 minutes for the reactive gas to completely replace the inert gas
just after switching the gas from inert to reactive in the TGA. This time leads to a non-
constant steam partial pressure at the beginning of the gasiﬁcation which is responsible
for the maximum gasiﬁcation rate.
• Finally, for char gasiﬁcation experiments in which the produced gases are continuously
sampled and analyzed [133, 140], the maximum reaction rate may be attributed to the
gas mixing in the sampling lines. This phenomenon lowers the amount of detected gas
and aﬀects the kinetics of char gasiﬁcation. This eﬀect can be corrected using several
continuous ﬂow stirred-tank reactors in series as indicated in section 5.2.2.2.
In our experiments, since the char is directly introduced in the reactor once a steady state is
reached (i.e. a constant temperature and steam partial pressure), the strong increase in the
instantaneous gasiﬁcation rate to reach a maximum may be the combination of two diﬀerent
phenomena: the gas mixing in the sampling lines as well as the thermal degradation (devolatiliza-
tion) of char just after its introduction in the reactor. This char devolatilization step produces
a signiﬁcant amount of H2, CO, CO2 and CH4 at the initial stage of the char gasiﬁcation.
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Figure 5.7: Instantaneous gasiﬁcation rate versus carbon conversion rate, (experiment G_4c).
Figure 5.8 (A) shows the molar percentages of H2, CO, CO2 and CH4 without considering the
presence of nitrogen in the product gas versus the carbon conversion rate. The molar percentages
of CO+CO2 is also presented in this ﬁgure. Three zones can be emphasized:
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1. For Xc < 0.1, the molar percentages of H2, CO and CO2 strongly increase. This initial
raise is associated with the char devolatilization step which produces large amounts of
non-condensable gases.
2. For a carbon conversion rate between 0.1 and 0.9, the molar percentages reach a constant
value. This plateau is attributed to the eﬀect of both the steam gasiﬁcation reaction
(Reaction (5.4)) and the Water-Gas-Shift reaction (Reaction (5.5)).
3. For Xc > 0.9, the molar percentages gradually decrease to zero which is related to the end
of the char gasiﬁcation.
The steps (1) and (2) can also be highlighted by introducing a parameter θ which is deﬁned
according to the molar ﬂow rates of H2, CO and CO2 as follows:
θ =
n˙H2
n˙CO + 2 · n˙CO2
(5.22)
This parameter emphasizes the eﬀect of both the steam gasiﬁcation and the WGS reactions
during experiment G_4c. When θ = 1, it can be assumed that both Reactions (5.4) and (5.5)
are predominant. This result is developed in Appendix E.
Figure 5.8 (B) shows the proﬁle of the parameter θ versus the conversion rate. It can be seen
that θ strongly increases for Xc < 0.15 before reaching a constant value equal to 1. This
conﬁrms that, during the char gasiﬁcation with steam, the reaction occurs in two stages: the
char devolatilization followed by the steam gasiﬁcation according to Reactions (5.4) and (5.5).
Besides, from these results, it can be assumed that the Boudouard reaction (i.e. Reaction (5.6))
can be neglected during steam gasiﬁcation experiments.
Figure 5.8 (A) also shows that a non-negligible amount of CH4 is produced. The molar percen-
tage of this component ﬁrst substantially increases before progressively decreasing. The origin
of its formation is discussed in section 5.3.3.
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Figure 5.8: (A) Molar percentages of the non-condensable gases without considering nitrogen in
the product gas, (B) parameter θ versus conversion rate, (experiment G_4c).
Eﬀect of char devolatilization on the steam gasiﬁcation
A second set of tests (i.e. experiments Dev_1_G_2) was performed in order to emphasize the
eﬀect of the char devolatilization step during the steam gasiﬁcation. The experiments include two
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stages: the devolatilization of STI650 under pure nitrogen and the successive steam gasiﬁcation
of the residue from the devolatilization step. The experimental protocol consists in heating the
ﬂuidized bed to 800˚ C under an inert atmosphere of nitrogen. Once a steady state regime is
reached, the char is introduced in the reactor. The char devolatilization takes place for about
40 min. The instantaneous reaction rate of the devolatilization step is plotted versus time on
the left side of Figure 5.9. After the char devolatilization, the gas is switched from nitrogen to
a mixture of N2/H2O (PH2O = 0.3 bars) to perform the steam gasiﬁcation. The comparison
between the instantaneous gasiﬁcation rate obtained after the char devolatilization step and the
one obtained from direct steam gasiﬁcation of STI650 is also presented in Figure 5.9. For better
comparison of the results, the beginning of the direct steam gasiﬁcation has been shifted to 40
min. A strong diﬀerence in reactivity is observed at the beginning of the steam gasiﬁcation.
Indeed, between 40 and 60 min in Figure 5.9, the instantaneous reaction rate is higher for the
direct gasiﬁcation of STI650 compared to that of the gasiﬁcation of the carbonaceous residue
obtained after the devolatilization step. Besides, the presence of steam seems to have an eﬀect
on the char devolatilization step as the strong increase in the instantaneous gasiﬁcation rate
during the direct steam gasiﬁcation is more acute than the one of devolatilization.
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Figure 5.9: Instantaneous reaction rate versus time, (•) char devolatilization followed by
steam gasiﬁcation (experiment Dev_1c_G_2), (◦) intrinsic gasiﬁcation rate (experiment
Dev_1c_G_2), () direct steam gasiﬁcation (experiment G_4c).
Eﬀect of the transfer function on the steam gasiﬁcation
Figure 5.9 also presents experimental results of the char steam gasiﬁcation after the devolatiliza-
tion step corrected by the transfer function of the sampling gas system (◦). It is observed that
the strong increase in the instantaneous reaction rate is signiﬁcantly attenuated by removing
the eﬀect of gas mixing in the sampling lines. After 40 min of reaction, no diﬀerence is observed
between the two curves which indicates that the transfer function has a strong inﬂuence at the
beginning of the char gasiﬁcation.
5.3.2 Effect of temperature on char devolatilization step (experiments Dev_1)
In a previous work [68], it was shown that STI650 is a complex solid residue which contains both
aromatic and amorphous carbon. The amorphous carbon represents the non-aromatic carbons
(i.e. aliphatic, carbonyl, methoxyl groups) trapped in the char macromolecules. Hence, during
a rapid heat treatment, the amorphous carbon is released as volatile products (H2, CO, CO2
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and CH4). This leads to a change in the physicochemical properties of char which becomes
more aromatic with a higher carbon content. This char devolatilization step was also reported
by some authors in the literature [98]. For instance, in the case of char devolatilization in TGA
under pure nitrogen, Klinghoﬀer et al. [98] observed a mass loss which was attributed to the
loss of volatile products that are still present in the char.
In this work, the char devolatilization step was highlighted by analyzing the formation of non-
condensable gases during the insertion of STI650 in the reactor in the presence of pure nitrogen.
Figure 5.10 presents the cumulative amount of the non-condensable gases produced during the
char devolatilization at 800˚ C (experiment Dev_1c). It can be seen that a non-negligible amount
of H2, CO, CO2 and CH4 is produced. These gases are the results of the decomposition of the
carbon-oxygen and carbon-hydrogen matrix to form CO, CO2 and CH4. Besides, it was found
that H2 is the higher produced component followed by CO, CO2 and CH4.
Figure 5.11 (A) highlights that an increase in the devolatilization temperature leads to a raise
of the cumulative amount of H2 in the product gas. This phenomenon was also observed for
CO and CH4. However, it was found that the temperature has no inﬂuence on the amount of
CO2. The inﬂuence of temperature on the char conversion rate is shown in Figure 5.11 (B). The
devolatilization step lasts approximately 40 min and a conversion rate less than 5% is reached.
Moreover, a higher temperature yields to a higher partial conversion of the char. From the mass
balance on carbon, hydrogen and oxygen, the eﬀect of temperature on the char composition was
evaluated. The results are presented in Table 5.5 which highlights that a higher devolatilization
temperature leads to: a higher partial degradation of char, a lower amount of hydrogen and
oxygen in the residual carbonaceous solid.
Table 5.5: Eﬀect of temperature on the chemical formula of the residual carbonaceous solid
obtained after the devolatilization of STI650.
Temperature (˚ C) CHmOp
STI650 CH0.39O0.07
700 CH0.36O0.05
750 CH0.33O0.05
800 CH0.31O0.04
850 CH0.30O0.03
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Figure 5.10: Cumulative amount of the diﬀerent components produced during the devolatiliza-
tion of STI650 at 800˚ C, (experiment Dev_1c).
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Figure 5.11: (A) Eﬀect of the temperature on the cumulative amount of hydrogen in the product
gas, (B) eﬀect of the temperature on the carbon conversion rate, (experiments Dev_1).
5.3.3 Interactions between char and hydrogen (experiments Hyd_3)
During the steam gasiﬁcation of STI650, a non-negligible amount of methane is detected for each
temperature and steam partial pressure. In the literature, the production of CH4 during the char
gasiﬁcation at atmospheric pressure is not well-understood yet and is usually neglected [149].
Indeed, the reaction between carbon and hydrogen is not thermodynamically favored at low
pressures and high temperatures. Therefore, it may be questionable whether this reaction occurs
during the steam gasiﬁcation and is responsible for the CH4 production. In the literature, it was
mainly investigated at elevated pressures [150] while a very few studies gave data at atmospheric
pressure [151]. Bibliographic works also showed that alkali and alkaline earth metals as well as
Fe and Ni may catalyze the reaction between char and H2 [150,151].
This section aims to establish the eﬀect of hydrogen partial pressure on the char-hydrogen
interactions and the CH4 production. A set of experiments was performed in the ﬂuidized
bed reactor (experiments Hyd_3) at 850˚ C in a gas mixture of H2 and N2 and at atmospheric
pressure. The eﬀect of hydrogen partial pressure was investigated up to 0.2 bars. Apart from
the char devolatilization step (i.e. during the ﬁrst 40 min of the reaction), CH4 was the main
produced gas detected during the experiments.
Figure 5.12 shows both the cumulative amount and the molar ﬂow rate of CH4 versus time for
various hydrogen partial pressures. Results from the char steam gasiﬁcation for a steam partial
pressure of 0.3 bars (experiment G_4d) are also presented in this ﬁgure.
Several observations can be made:
• For each hydrogen partial pressure, the cumulative amount of methane continuously
increases during the experiment (Figure 5.12 (A)) which highlights that the reaction
between char and hydrogen is very low. Indeed, it was also found that, in the case of a
hydrogen partial pressure equal to 0.2 bars, a conversion rate of about 11% is obtained
after 700 min of reaction.
• The formation of CH4 in the product gas increases by raising the hydrogen partial pres-
sure (Figure 5.12 (A)).
• The molar ﬂow rate of CH4 substantially increases at the beginning of the reaction
before gradually decreasing (Figure 5.12 (B)). This strong peak is the result of the char
devolatilization just after its introduction in the reactor. This devolatilization step is
much faster than the reaction between char and hydrogen.
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• During the steam gasiﬁcation of char, both the cumulative amount and the molar ﬂow
rate of CH4 are higher compared to those obtained during the char devolatilization. These
results can be explained by the interactions at the solid surface between the hydrogen
produced during the gasiﬁcation and the reactive char.
• During the steam gasiﬁcation of char, for carbon conversion rates less than 95% (i.e. a
reaction time less than 75 min), the cumulative amount of CH4 is slightly higher than
the one obtained with a hydrogen partial pressure of 0.2 bars. Therefore, it seems that
the produced hydrogen from the char gasiﬁcation gives rise to more interactions at the
char surface and a higher CH4 production.
Consequently, these results showed that, despite the thermodynamic limitations of char−H2
reaction at atmospheric pressure, it can be assumed that interactions between carbon and hy-
drogen occur in the reactor. The reaction is very slow and may explain the formation of methane
during the steam gasiﬁcation of char.
Figure 5.12: Eﬀect of hydrogen partial pressure on (A) the cumulative amount of CH4, (B) the
molar ﬂow rate of CH4 (experiments Devi_1d, Hyd_3 and G_4d).
5.3.4 Direct steam gasification
5.3.4.1 Eﬀect of temperature (experiment G_4)
Figure 5.13 (A) presents the eﬀect of gasiﬁcation temperature between 700 and 850˚ C on the
conversion rate versus time under a constant steam partial pressure of 0.3 bars. As the tempera-
ture is increased, the steam gasiﬁcation of char becomes faster. This result is well-known in the
literature [95,127–141]. For instance, it requires 29.3 min, 39.5 min, 78.8 min and 161.2 min to
reach a conversion rate of 0.4, for temperatures of 850˚ C, 800˚ C, 750˚ C and 700˚ C, respectively.
Figure 5.13 (B) illustrates the eﬀect of temperature on the instantaneous gasiﬁcation rate versus
conversion. For each experiment, the proﬁle curves increase, reach a maximum before gradually
decreasing to zero. As mentioned in section 5.3.1, this proﬁle is the result of both the gas mixing
in the sampling lines and the char devolatilization step.
Figure 5.14 shows that gasiﬁcation experiments are very well correlated to a linear expression
between the logarithm of apparent reaction rate (Equation (5.21)) and 1/T. This indicates that
the apparent reaction rate can be well-represented by an Arrhenius law. From Equations (5.8)
and (5.9) and the slope of the straight line, it is possible to determine the activation energy
without considering any reaction models. Its value is equal to 137 kJ.mol−1 and is in the same
order of magnitude than previous works in the literature (Ea comprised between 96 and 275
kJ.mol−1, see Table 5.1).
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Figure 5.13: Eﬀect of temperature on the (A) conversion rate versus time, (B) instantaneous
gasiﬁcation rate versus conversion rate, (experiments G_4).
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Figure 5.14: Logarithm of apparent reaction rate versus 1/T during the char gasiﬁcation, (ex-
periments G_4).
5.3.4.2 Eﬀect of steam partial pressure (experiments G_5)
The inﬂuence of steam partial pressure was conducted between 0.1 and 0.7 bars at 850˚ C. The
results show that a raise of the steam partial pressure leads to a higher gasiﬁcation rate and a
faster char conversion (Figure 5.15).
Figure 5.16 presents the logarithm of apparent reaction rate versus the logarithm of steam
partial pressure at 850˚ C. Again, considering Equations (5.8) and (5.9) and from the slope of
the straight line, the reaction order with respect to steam can be determined without considering
any reaction models. Its value is equal to 0.66 which is close to values obtained in the literature
(n comprised between 0.33 to 0.75, see Table 5.1).
5.3.4.3 Eﬀect of hydrogen partial pressure (experiments G_6)
This section investigates the eﬀect of hydrogen partial pressure between 0.1 and 0.25 bars du-
ring the steam gasiﬁcation of char at 850˚ C with a constant steam partial pressure of 0.3 bars
(experiments G_6).
Figure 5.17 (A) presents the eﬀect of hydrogen partial pressure on the instantaneous gasiﬁcation
rate versus conversion rate during the steam gasiﬁcation of char (experiments G_6). It can be
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Figure 5.15: Eﬀect of steam partial pressure on the (A) conversion rate versus time, (B) instan-
taneous gasiﬁcation rate versus conversion rate, (experiments G_5).
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850˚ C, (experiments G_5).
seen that the presence of hydrogen inhibits the reaction of char gasiﬁcation with steam. The
eﬀect of H2 was found to be signiﬁcant for hydrogen partial pressures higher than 0.15 bars.
Besides, the results have shown that the produced molar ﬂow rates of H2 and CO2 decrease by
raising the hydrogen partial pressure. This is due to Reactions (5.4) and (5.5) being favored
in the indirect direction. On the contrary, the amount of CH4 strongly increases with the
hydrogen partial pressure. As mentioned in section 5.3.3, an increase in the hydrogen partial
pressure promotes the interactions between char and H2 and favors the CH4 production. Finally,
the molar ﬂow rate of CO was found to increase by raising the hydrogen partial pressure up
to 0.15 bars and to decrease for higher pressures. It is attributed to the competition between
Reactions (5.4), (5.5) and (5.6). These results are highlighted in Figure 5.17 (B) which plots
the molar ﬂow rates of H2, CO, CO2 and CH4 versus hydrogen partial pressure for a given
conversion rate of 0.4. Moreover, it seems that the hydrogen partial pressure up to 0.15 bars
has a higher eﬀect on the WGS reaction while for higher partial pressures, it mainly inﬂuence
the steam gasiﬁcation of carbon.
In the literature, most of the authors consider Equation (5.11) to represent the hydrogen inhibi-
ting eﬀect in the kinetic modelling. This formulation takes into account the eﬀect of both steam
and hydrogen on the kinetic of char gasiﬁcation. However, in this work, the hydrogen inhibition
could not be represented using Equation (5.11). Therefore, an empiric relation was considered.
Indeed, it was found that the ratio of the apparent reaction rate for various hydrogen partial
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pressures and the one with PH2 = 0 can be well-correlated according to:
g(PH2) =
Rapp(PH2)
Rapp(PH2 = 0)
= 1.00 ·
(
PH2O
PH2O + PH2
)0.74
(5.23)
where g(PH2) is a function which represents the hydrogen inhibition eﬀect.
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Figure 5.17: Eﬀect of hydrogen partial pressure on (A) the gasiﬁcation rate versus conversion
rate, (B) the molar ﬂow rate of H2, CO, CO2 and CH4 versus hydrogen partial pressure for a
given conversion rate of 0.4 (experiments G_6).
5.3.5 Kinetic modelling
5.3.5.1 Kinetic models
As Reactions (5.4) and (5.5) were found to be predominant during the steam gasiﬁcation of
char, a global kinetic model was used to represent experimental results. For the operating
conditions considered in this work (i.e. temperature, PH2O, PH2), the Shrinking Core Model
(SCM) was found to well-represent the structure function f(X) and was used to estimate the
kinetic parameters. This model is presented below.
The SCM [90] assumes that the reaction takes place at the outer surface of a non-porous particle
with an initial radius R0 in isothermal conditions. As the reaction proceeds, the surface moves
into the interior of the solid leaving behind an inert ash. By considering a cylindrical particle
and a pseudo-steady-state regime, the reaction rate can be expressed as:
dX
dt
=
2 ·Mc
R0 · ρt,c(1− εp)xcASCM · exp
(
− Ea
RTp
)
· h(PH2O,s) · g(PH2) · (1−X)1/2 (5.24)
whereMc is the molar weight of carbon (kg.mol−1), ρt,c is the true density of the char (kg.m−3),
xc is the mass fraction of carbon in the char particle and ASCM is the pre-exponential factor
(mol.m−2.Pa−n.s−1).
Besides, the two empirical functions (h(PH2O,s) = P
n
H2O,s
and g(PH2) given in Equation (5.23))
were considered. To determine the kinetic parameters (i.e. pre-exponential factor, activation
energy and reaction order with respect to steam), most of the authors [91] in the literature use a
graphical resolution by integrating Equation (5.24) and plotting the left hand side versus time:
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1− (1−X)1/2 = KSCM · t (5.25)
From the slope of the straight line (Equation (5.25)), the kinetic parameters can be determined
for various combustion temperatures and steam partial pressures.
5.3.5.2 Modelling
To obtain the kinetic parameters, a diﬀerential equations system was deﬁned which takes into
consideration both the eﬀect of gas mixing (i.e. 5 CSTR in series) and the intrinsic kinetics of
char gasiﬁcation (SCM). It is given by the following expression:


SCM
{
dXint
dt
= 2·Mc
R0·ρt,c(1−εp)xc
·
(
PH2O
PH2O+PH2
)0.74
ASCM · exp
(
−
Ea
RTp
)
· PnH2O · (1−Xint)
1/2
Effect of gas mixing


dX1
dt
= 1
τCSTR
· (Xint −X1)
...
dX5
dt
= 1
τCSTR
· (X4 −X5)
(5.26)
The kinetic parameters ASCM , Ea and n are estimated by solving Equation (5.26) using an
explicit Runge Kutta (4,5) formula and applying the nonlinear least-squares curve ﬁtting problem
which consists in minimizing the sum of the diﬀerence between each experimental data and the
one corresponding to the model for all temperatures and steam partial pressures according to
the following expression:
min
x
‖f(x)‖22 = minx
(
N∑
i=1
fi(x)2
)
(5.27)
where fi(x) = Xexp −X5, x are the kinetic parameters, N corresponds to the number of expe-
rimental data.
In the case of the Shrinking Core Model, the values of pre-exponential factor, activation energy
and reaction order with respect to steam are given in Table 5.6. It can be seen that the activation
energy is similar to that obtained in section 5.3.4.1. Its value is also in good agreement with
those obtained in the literature (see Table 5.1). The comparisons between experimental data
and results obtained from the SCM including the mixing of gas in the sampling lines are given
in Figure 5.13 and Figure 5.15. A good agreement is found. The small interval observed may be
attributed to the eﬀect of the devolatilization step. Figure 5.18 (A) also presents the comparison
between the SCM and data from experiments G_6. Finally, Figure 5.18 (B) shows the apparent
reaction rate for (Xc = 0.5) from the literature and the one proposed in this work. In this ﬁgure,
the shade area corresponds to 80% of the kinetic model from bibliographic studies. It can be
seen that, our kinetic model is in very good agreement compared to those in the literature.
5.4 Conclusion
This paper presented experimental data on the kinetics of char gasiﬁcation with steam in a
ﬂuidized bed reactor. Experiments were carried out for temperatures in the range of 700 to
850˚ C and steam partial pressures between 0.1 and 0.7 bars. The results showed that the char
gasiﬁcation with steam can be divided into two steps:
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Table 5.6: Kinetic parameters obtained with the Shrinking Core Model by solving the diﬀerential
equations system Equation (5.26).
Char type
ASCM Ea n min
x
‖f(x)‖22
(mol.m−2.Pa−n.s−1) (J.mol−1) (-)
STI650 5.86 122880 0.62 0.2427
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Figure 5.18: (A) Comparison between the SCM obtained from Equation (5.26) and experimental
data, (B) comparison between apparent reaction rates from literature and the one obtained in
this work, Paviet et al. [130], Groeneveld et al. [131], Nilsson et al. [133,140], Kramb et al. [135],
Barrio et al. [95], Kojima et al. [137], Klose et al. [129], Hémati et al. [139], Woodruﬀ et al. [141],
Septien et al. [94].
• A char devolatilization just after its introduction in the reactor. This step corresponds to
a partial degradation of char to form non-condensable products. It depends on the tem-
perature, the char nature and the reactive atmosphere in the reactor. The devolatilization
leads to a char conversion less than 5%.
• The second step is the char gasiﬁcation with steam. It was found that both the reaction
between carbon and steam as well as the Water-Gas-Shift reaction are predominant.
The eﬀect of hydrogen partial pressure on the CH4 production and on the steam gasiﬁcation
was also investigated at atmospheric pressure. First, it was found that interactions between
char and hydrogen occur in the reactor. This reaction is very slow and leads to the formation
of CH4. Besides, a higher hydrogen partial pressure leads to a higher methane production. The
presence of hydrogen also inhibits the reaction of gasiﬁcation.
Finally, a global kinetic model was used to represent the experimental steam gasiﬁcation results.
The kinetic modelling includes both the transfer function of the sampling gas lines and the
inhibiting eﬀect of hydrogen. The Shrinking Core Model was found to be in good agreement
with experimental data. The value of activation energy was equal to 123 kJ.mol−1 while the
reaction order with respect to steam was 0.62.
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Conclusion générale
Ce chapitre 5 a présenté le contenu d’un article soumis au journal ”Chemial Engineering Research
and Design”. Il porte sur l’étude cinétique de la gazéiﬁcation du char dans un réacteur à lit
ﬂuidisé.
La gazéiﬁcation a été conduite pour des températures comprises entre 700 et 850˚ C des pressions
partielles de la vapeur d’eau entre 0,1 et 0,7 bars et d’hydrogène entre 0,1 et 0,25 bars. Le char
utilisé (STI650) a été obtenu par pyrolyse rapide des STI dans un réacteur à lit ﬂuidisé à 650˚ C.
L’étude expérimentale a démontré que la gazéiﬁcation du char s’eﬀectue en deux étapes :
1. Une dégradation partielle du char (appelé ”dévolatilisation”) juste après son introduction
dans le réacteur à lit ﬂuidisé qui entraîne la formation de gaz incondensables. Ce phénomène
met en jeu des transformations complexes et rapides dépendant des propriétés physico-
chimiques du char et des conditions opératoires (T, PH2O et PH2).
2. La gazéiﬁcation à la vapeur d’eau du résidu solide carboné formé pour produire du gaz de
synthèse. Pendant cette étape, les réactions de vapogazéiﬁcation du carbone et de Water-
Gas-Shift contrôlent la transformation de la phase solide.
Par ailleurs, les interactions entre l’hydrogène et la surface du char sont à l’origine de la formation
de CH4 lors de la gazéiﬁcation. Les constatations thermodynamiques et les résultats expérimen-
taux suggèrent également que la formation de méthane est directement liée aux interactions
chimiques entre l’hydrogène et les espèces aromatiques contenues dans le char.
L’étude cinétique a démontré que le modèle du noyau rétrécissant (SCM) permet de représenter
de manière satisfaisante les résultats expérimentaux. L’inﬂuence de la température sur la ciné-
tique est représentée par une loi de type Arrhenius avec une énergie d’activation de 123 kJ.mol−1
tandis celle de la pression partielle de la vapeur d’eau suit une loi de type puissance P 0,62H2O. Enﬁn,
l’eﬀet inhibiteur de l’hydrogène a été pris en compte à partir d’une expression empirique.
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Symboles grecs :
εp : particle porosity [ − ]
ρa : apparent density of char
particles
[ kg.m−3 ]
ρt,c : true density of char particles [ kg.m−3 ]
γi : number of carbon atoms in
component i
[ − ]
θ : parameter defined in Appendix E [ − ]
τCSTR : residence time of the CSTR [ s ]
Symboles romans :
A : pre-
exponential
factor
ASCM : pre-
exponential
factor for
the SCM
[ mol.m−2.Pa−n.s−1 ]
Ea : activation
energy
[ J.mol−1 ]
f(X) : structure
function
[ − ]
Mc : molar
weight of
carbon
[ kg.mol−1 ]
n : reaction
order with
respect to
steam
[ − ]
(ncarbon)char : initial
amount of
carbon in
the char
particle
[ mol ]
n˙t(t) : total molar
flow rate
[ mol.s−1 ]
n˙i(t) : partial
molar flow
rate of
component
i
[ mol.s−1 ]
n˙carbon(t) : carbon
molar flow
rate
[ mol.s−1 ]
PH2 : hydrogen partial
pressure
[ Bar ]
PH2O,s : steam partial pressure
at the particle surface
[ m ]
R : universal gas constant [ J.mol−1.K−1 ]
R0 : initial radius of the
char particle
[ m ]
Rapp : apparent reaction rate
at X = 0.4
[ s−1 ]
t : time [ s ]
Tp : particle temperature [ K ]
Xc : conversion rate [ − ]
xc : mass fraction of carbon
in the char particle
[ − ]
xi : molar fraction of
component i
[ − ]
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Introduction
Cette étude complète les travaux initiés par Xavier Nitsch dans le cadre de son post-doctorat
eﬀectué au LGC. L’objectif de ces travaux est de comprendre l’inﬂuence de la composition de
l’atmosphère gazeuse (H2O, H2 et N2) et de la nature des diﬀérents solides (sable, olivine et
char) présents dans le réacteur sur le craquage et le reformage des goudrons. Le toluène de
formule chimique C7H8 a été sélectionné comme goudron modèle. Il s’agit de l’un des goudrons
tertiaires formés lors de la gazéiﬁcation de la biomasse. Entre 700 et 900˚ C, il se décompose
majoritairement en benzène et en méthane. Par ailleurs, le toluène est disponible sous forme
liquide à température ambiante ce qui facilite son injection dans le réacteur.
Ce chapitre est divisé en deux parties :
• La première partie présente le contenu d’un article intitulé : ”Tar conversion over olivine
and sand in a ﬂuidized bed reactor using toluene as model compound” publié dans
le journal ”Fuel, Volume 209, pages 25-34, 2017”. Il étudie l’inﬂuence du média solide
(sable et olivine) et de l’atmosphère réactive gazeuse (vapeur d’eau et hydrogène) sur la
conversion du toluène dans un réacteur à lit ﬂuidisé. Les expérimentations sont réalisées à
850˚ C et à pression atmosphérique. L’inﬂuence de la pression partielle de la vapeur d’eau
et de l’hydrogène a été étudiée entre 0,05 et 0,4 bars et entre 0 et 0,2 bars, respectivement.
A partir de la caractérisation du média (olivine) avant et après les essais et des simulations
thermodynamiques, un mécanisme réactionnel de l’activité catalytique de l’olivine est
proposé.
• La deuxième partie de ce chapitre présente le contenu d’un article intitulé : ”Interactions
between char and tar during the steam gasiﬁcation in a ﬂuidized bed reactor” soumis
au journal ”Fuel”. L’objectif de cette étude est de comprendre les diﬀérentes interactions
qui peuvent avoir lieu entre le char et un goudron modèle (toluène) dans une atmosphère
réactive représentative de la gazéiﬁcation de la biomasse en lit ﬂuidisé. Les expériences
sont conduites à 850˚ C, à pression atmosphérique avec le sable comme média ﬂuidisé.
L’eﬀet de la pression partielle de la vapeur d’eau et du toluène est étudié entre 0,05
et 0,4 bars et 0,0025 et 0,0075 bars, respectivement. Enﬁn, une comparaison entre les
résultats obtenus avec les diﬀérents médias solides (sable, olivine, char) a permis de
déterminer les conditions opératoires permettant de limiter la quantité de goudrons dans
le gaz de sortie.
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Résumé de l’article
L’objectif de cet article est d’étudier la conversion du toluène dans un mini réacteur à lit ﬂuidisé
dans des conditions représentatives de la gazéiﬁcation de la biomasse en double lit ﬂuidisé
circulant. L’installation employée est déjà présentée dans le chapitre 3.
Nous avons étudié l’inﬂuence de la nature du média ﬂuidisé (sable et olivine) et de l’atmosphère
réactive gazeuse (H2O et H2) sur la dégradation du toluène à 850˚ C et à pression atmosphérique.
Les essais ont été réalisés pour des pressions partielles de vapeur d’eau de 0,05 à 0,4 bars et des
pressions partielles d’hydrogène comprises entre 0 et 0,2 bars. La pression partielle de toluène
en entrée du réacteur est ﬁxée à 0,005 bars (20,3 g.Nm−3).
A partir des expériences réalisées en présence de sable comme média ﬂuidisé, les
conclusions suivantes ont pu être tirées :
• La vapeur d’eau n’a aucun eﬀet sur la conversion du toluène. Quelle que soit la pression
partielle de H2O entre 0,05 et 0,4 bars, le taux de conversion du toluène reste toujours
inférieur à 4%.
• Pour une pression partielle de vapeur d’eau de 0,1 bar, l’ajout d’hydrogène dans le
mélange gazeux entraîne une conversion partielle du toluène. Les principaux composés
carbonés formés sont le monoxyde de carbone, le dioxyde de carbone, le méthane et le
benzène. Ce dernier est formé par la réaction d’hydrodéalkylation du toluène :
C7H8 +H2 −→ C6H6 +CH4 (6.1)
Par ailleurs, la dégradation du toluène est favorisée par l’augmentation de la pression
partielle d’hydrogène.
Les essais réalisés en présence d’olivine comme média ﬂuidisé ont permis d’avancer
les conclusions suivantes :
• Pour des pressions partielles entre 0,05 et 0,4 bars, la vapeur d’eau n’a pas d’inﬂuence sur
la dégradation du toluène. Seulement 30% du toluène introduit est converti en matière
carbonée telle que CO, CO2, CH4 et C6H6. La très faible quantité de CH4 produite
indique que la présence de benzène est le résultat de la réaction de déalkylation à la
vapeur d’eau :
C7H8 +H2O −→ C6H6 +CO+ 2H2 (6.2)
• L’eﬀet de la pression partielle d’hydrogène a été examiné entre 0 et 0,2 bars pour une
pression partielle de vapeur d’eau ﬁxée à 0,1 bar. Les résultats indiquent que la conversion
du toluène augmente avec la pression partielle d’hydrogène. En particulier, pour les
conditions opératoires suivantes : PH2 = 0, 2 bars et PH2O = 0, 1 bar, la dégradation du
toluène est de 91% et les produits carbonés formés sont majoritairement du CO et CO2.
L’absence de benzène dans les produits gazeux indique que les Réactions (6.1) et (6.2) ne
sont plus favorisées. Ainsi, le ratio PH2/PH2O semble être un paramètre clé permettant
de réduire la concentration des goudrons en sortie du réacteur.
186
Étude du craquage et du reformage du toluène en réacteur à lit fluidisé
• L’inﬂuence du ratio PH2/PH2O sur la conversion du toluène a été examinée entre 0 et 4.
Les résultats sont présentés sur la Figure 6.1. Sur cette ﬁgure, Xi représente la distri-
bution normalisée du carbone dans les produits carbonés détectés en sortie du réacteur.
Nous pouvons observer qu’une augmentation du ratio PH2/PH2O favorise la dégradation
du toluène, augmente la formation de CO et CO2 et diminue la production de benzène.
Ainsi, lorsque le ratio PH2/PH2O > 1 dans l’atmosphère réactive, il semble que l’olivine
catalyse la réaction globale de vaporeformage du toluène et de Water-Gas-Shift (WGS) :
C7H8 + 7H2O −→ 7CO + 11H2 (6.3)
CO+H2O⇄ CO2 +H2 (6.4)
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Figure 6.1 – Inﬂuence du ratio PH2/PH2O sur la conversion du toluène et la formation de pro-
duits carbonés, Xi représente la distribution normalisée du carbone parmi les produits carbonés
détectés en sortie du réacteur.
Dans la littérature, l’activité catalytique de l’olivine est liée à la présence de fer à la surface du
solide. Aﬁn de mettre en évidence l’eﬀet catalytique des particules d’olivine, la caractérisation
de la surface des particules de média a été réalisée sur deux échantillons :
• Les particules d’olivine calcinées à 850˚ C en présence d’air ;
• Les particules d’olivine réduites à 850˚ C. Ces dernières ont été récupérées après une
expérimentation avec un ratio PH2/PH2O = 4.
Les techniques d’analyse utilisées sont le Microscope Electronique à Balayage (MEB) couplé à
une Analyse Dispersive en Energie (EDX) ainsi que la Diﬀraction des Rayons X (DRX). Enﬁn,
les diﬀérentes spéciations du fer ont été évaluées par la simulation thermodynamique à 850˚ C
dans des atmosphères gazeuses constituées de H2 et H2O. Les résultats et conclusions obtenus
sont donnés ci-dessous :
• L’analyse EDX a été conduite le long d’une ligne à la surface d’une particule d’olivine
calcinée et réduite. Dans le cas d’une particule d’olivine calcinée, elle a démontré la
présence de fer, d’oxygène, de magnésium et de silice en quantité importante. Ainsi,
pour cet échantillon, la forte teneur en Fe et O indique que le fer est principalement
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présent sous forme oxydée. Dans le cas d’une particule d’olivine réduite, l’analyse EDX
a révélé la présence d’une grande quantité de fer, de magnésium et de silice tandis que
l’oxygène n’est plus présent en large excès. Par conséquent, l’échantillon d’olivine réduit
contient une certaine quantité de fer natif non oxydé (Fe0). Ce Fe0 est formé par réduction
du FexOy à la surface de l’olivine lorsque l’atmosphère réactive gazeuse est suﬃsamment
réductrice PH2/PH2O > 1.
• Les spectres DRX ont démontré la présence d’un pic sur l’échantillon d’olivine réduite
qui correspond à la présence de fer natif. Ce pic n’apparaît pas sur les spectres de l’olivine
calcinée.
• La simulation des équilibres thermodynamiques du fer à 850˚ C en fonction du ratio
PH2/PH2O a été réalisée à l’aide du logiciel HSC Chemistry. Les résultats, présentés sur
la Figure 6.2, montrent que :
- Pour un ratio PH2/PH2O < 1, 5 FeO est l’espèce oxydée majoritaire. Dans ce cas de
ﬁgure, l’olivine montre une faible activité catalytique pour la conversion du toluène.
- Pour un ratio PH2/PH2O > 1, 5 le fer natif (Fe
0) devient l’élément majoritaire et
catalyse la réaction de vaporeformage du goudron.
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Figure 6.2 – Equilibre thermodynamique du fer à 850˚ C en fonction du ratio PH2/PH2O.
Enﬁn, sur la base des résultats bibliographiques, nous avons proposé un mécanisme réactionnel
qui explique l’activité catalytique de l’olivine lors de la conversion des goudrons. Il est présenté
sur la Figure 6.3. Il peut se résumer en quatre étapes :
1. Une étape de réduction : Pour un ratio PH2/PH2O supérieur à 1,5 l’atmosphère gazeuse
est suﬃsamment réductrice pour former du fer natif à la surface de l’olivine. FexOy est
alors réduit en Fe0.
2. Une étape de polymérisation/cokéfaction : Les sites actifs du Fe0 présents à la surface de
l’olivine catalysent les réactions de polymérisation/cokéfaction des goudrons. Ceci entraîne
la formation d’un résidu solide carboné sur le catalyseur.
3. Une étape de vaporeformage/vapogazéiﬁcation : Le résidu solide formé réagit avec la vapeur
d’eau pour produire une large quantité de H2 et CO. La réaction de Water-Gas-Shift (Réac-
tion (6.4)) intervient également pour former du CO2.
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4. Une étape d’oxydation : Enﬁn, en présence d’une atmosphère oxydante, le fer natif est à
nouveau oxydé.
FexOy Fe
0 Fe0-RCn
H2
(CO)
H2O
(CO2) Goudron
(CnHm)
H2
H2O
COR+RH2
H2O
(O2)
H2
Vaporeformage/
gazéification
CokéfactionRéduction
Oxydation
Figure 6.3 – Mécanisme réactionnel de l’activité catalytique de l’olivine lors de la conversion
des goudrons.
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Abstract
The aim of this work is to study the tars conversion in conditions representative of biomass gasi-
ﬁcation in ﬂuidized bed reactor. Experiments are conducted at 850˚ C and atmospheric pressure
in a ﬂuidized bed reactor with toluene as tar model. Inﬂuences of the nature of the media (sand
and olivine) and of the reactive atmosphere (steam and hydrogen partial pressures) on toluene
conversion are particularly studied. The steam and hydrogen partial pressures were varied in
the range of 0.05 to 0.4 bars and 0 to 0.2 bars, respectively. Results showed a strong inﬂuence of
these parameters over toluene conversion. Olivine was found to have a catalytic activity towards
steam reforming reactions which depends on the ratio PH2/PH2O in the reactor. Both thermo-
dynamic equilibrium and surface analyses (EDX and XRD) of olivine particles suggested that
this ratio controls the oxidation/reduction of iron at the olivine surface. Besides, iron is more
active towards tars removal when its oxidation state is low. At 850˚ C and PH2/PH2O > 1.5, the
presence of native iron (Fe0) on the surface of olivine favors steam reforming of toluene.
Keywords: tar removal, steam reforming, ﬂuidized bed, biomass gasiﬁcation, catalyst
Highlights:
• Experimental study on toluene conversion at 850˚ C in a ﬂuidized bed reactor
• Eﬀect of solid medium (sand or olivine) and reactive atmosphere (H2 and H2O)
• Toluene conversion is dependent on the PH2/PH2O ratio in the reactor
• Characterization of olivine particles by SEM-EDX and XRD analyses
• The catalytic eﬀect of olivine is related to the presence of Fe0 on its surface
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6.1 Introduction
Biomass gasiﬁcation is considered as a promising alternative route to replace fossil energy for
the production of syngas. It is a thermochemical conversion occurring at high temperatures
with many simultaneous reactions. Figure 6.4 presents a simpliﬁed diagram which describes
the biomass transformations in successive steps according to the temperature and the reactive
atmosphere.
(i) For temperatures above 350˚ C, biomass undergoes a fast thermal conversion. This pyrolysis
step converts the biomass into volatile products, either condensable (steam and primary
tars) or non-condensable (H2, CO, CO2, CH4 and C2Hx) and a solid residue called char [19].
(ii) For temperatures greater than 700˚ C, the gasiﬁcation step converts the char into synthesis
gas by reaction with steam and carbon dioxide.
(iii) Milnes and Evans [9] suggested that tars from biomass pyrolysis can be classiﬁed as pri-
mary, secondary and tertiary tars according to the reactor temperature. Primary tars are a
mixture of oxygenated compounds coming from cellulose, hemicellulose and lignin conver-
sions. The decomposition of cellulose and hemicellulose mainly leads to the formation of
levoglucosan, hydroxyaldehydes and furfurals while methoxyphenols are mostly produced
from the conversion of lignin. Above 500˚ C, primary tars are converted into secondary tars
which are characterized by phenolic and oleﬁn compounds. Finally, for temperatures above
750˚ C, the primary tars are completely destroyed and the tertiary tars appear. They in-
clude methyl derivatives of aromatics and Polycyclic Aromatic Hydrocarbon (PAH) series
without substituents.
Biomass
Char
Pyrolysis
>350°C
CO + H2 
Steam
Gasification   
> 700°C
H2O
Drying
CO + H2O CO2 + H2
C + H2O CO + H2
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C + CO2 2CO
Boudouard reaction
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CHaOb
CHXOY
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H2O
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Refractory tars
Figure 6.4: Diagram of steam gasiﬁcation of biomass and tars formation.
The reactive system of biomass conversion (i.e. pyrolysis and gasiﬁcation) is an endothermic
process. A contribution of energy is necessary in order to maintain the temperature and the
diﬀerent reactions in the reactor. One of the most promising technologies for biomass gasiﬁcation
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at large-scale is dual ﬂuidized bed (Fast Internally Circulating Fluidized Bed, FICFB). It consists
of two interconnected reactors: a dense ﬂuidized bed endothermic gasiﬁer (operating around
850˚ C) which produces the syngas from biomass gasiﬁcation, and an entrained bed exothermic
reactor that burns a part of the residual char to provide heat to the gasiﬁer. A bed material
(sand, olivine or catalyst particles) circulates between the two reactors to transfer the heat.
During biomass gasiﬁcation, the high temperature in the gasiﬁer leads to the presence of refrac-
tory tars (tertiary tars) which contaminates the ﬁnally produced synthesis gas [152]. Indeed,
they may lead to condensation, polymerization and clogging in the exit pipes. For instance,
Table 6.1 gives the maximum tars concentration acceptable for diﬀerent syngas applications.
Besides, the works of de Sousa [8] showed that, for gasiﬁcation experiments in ﬂuidized bed
reactor, the main tertiary tars are benzene, toluene and naphthalene.
Table 6.1: Maximum tars concentration in the syngas for diﬀerent applications.
Application Maximum concentration Ref.
IC Engines 100 mg.Nm−3 [10]
Methanation process 5 mg.Nm−3 [9, 11]
Fischer-Tropsch 0.1 mg.Nm−3 [12]
The removal of tars is a primordial technological barrier hindering the development of biomass
gasiﬁcation. Several approaches for tars removal can be found in the literature and are classiﬁed
into two types: treatment inside the gasiﬁer itself (primary methods) or gas cleaning outside
the gasiﬁer (secondary methods) [153]. The secondary methods include tars removal through
chemical treatments either thermally or catalytically, or physical treatments such as tars con-
densation, gas/liquid separations or ﬁltration [9]. Tars removal by secondary methods have been
widely investigated and are well established in the literature [9, 153]. Primary treatments may
have the advantages in eliminating the use of downstream cleanup processes and depend on the
operating conditions, the type of bed particles and the reactor design.
The use of catalytic solids in the gasiﬁer has shown to be one of the best approaches to reduce
tars content in the syngas [154]. Various catalysts were investigated in biomass gasiﬁcation for
tars conversion and have been discussed in several reviews [153,155–157]. Among them, calcined
dolomite and olivine as well as Ni-based catalysts were found to have a strong catalytic activity.
A general agreement is drawn in the literature on the signiﬁcant eﬀect of dolomite as tars removal
catalyst [158–161]. This natural solid is relatively inexpensive and disposal. Its calcination at
high temperature leads to the decomposition of the carbonate mineral to form MgO-CaO which
is the main active catalytic component. However, this solid is not appropriate for use in ﬂuidized
bed reactors due to its low attrition resistance.
Olivine is another natural inexpensive and disposable mineral with a global chemical formula
(MgxFe1−x)2SiO4. Many studies were carried out to determine and understand the catalytic
eﬀect of olivine [4, 158, 162–170]. For instance, some authors [4, 160, 166–170] compared results
obtained from biomass gasiﬁcation in ﬂuidized bed reactor with either olivine or inert sand
particles. They concluded that the presence of olivine in the reactor leads to a lower tars
content, a higher syngas yield, an increase in the H2 and CO2 content and a decrease in the
amount of CO and CH4. They attributed this eﬀect to the catalytic activity of olivine towards
tars removal and the Water-Gas-Shift reaction (Reaction (6.7)). In the literature [163, 171],
the catalytic performance of olivine is related to the presence of segregated iron at the particle
surface which may have diﬀerent oxidation states (i.e. iron(III), iron(II) and native iron). Devi
et al. [163] mentioned that calcination of olivine prior to experiments is essential and the presence
of segregated iron is optimal for calcination at 900˚ C and 10h. For olivine calcination between
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400 and 1100˚ C, a part of the iron is ejected from the olivine structure according to the following
reaction [171,172]:
(MgxFe1−x)2SiO4 +
1− x
2
O2 −→ xMg2SiO4 + (1− x)Fe2O3 + (1− x)SiO2 (6.5)
Under reducing atmosphere, the reduction of Fe2O3 occurs in two steps [171,172]:
• the reduction of Fe2O3 into Fe3O4 for temperatures between 350 and 500˚ C,
• the reduction of Fe3O4 into FeO and α−Fe between 500 and 900˚ C.
Several researchers [159,165,173] concluded that iron is more active towards tars removal when
its oxidation state is low. For instance, metal iron α−Fe was found to be an active phase
for C − C and C − H bonds breaking in hydrocarbons [172, 174, 175]. Hence, the reactive gas
atmosphere (i.e. oxidizing or reducing) is a key parameter for the catalytic activity of olivine.
During phenol-based tars conversion over olivine and sand at 850˚ C, Nitsch et al. [162] concluded
that high steam partial pressures promote oxidation of olivine and hinders its catalytic activity
while low pressures give reduced active sites and a high activity in steam reforming of tars.
Consequently, the authors described a mechanism of catalytic decomposition of tars over olivine
similar to the one proposed by Uddin et al. [176]. The reaction scheme suggested that reduced
irons on the olivine surface yield to tars polymerization by cracking or coking reactions followed
by steam gasiﬁcation/reforming of the deposit carbonaceous solid. Overall, bibliographic works
concluded that olivine has higher mechanical resistance but slightly lower activity in tars removal
compared to dolomite [157, 160, 166]. For instance, in the case of biomass gasiﬁcation with air
in ﬂuidized bed reactor, Corella et al. [158] reported that dolomite is 1.4 times more eﬀective
for in-bed tars removal than olivine but it generates 4-6 times more ﬁne particulates in the
gasiﬁcation gas. In the case of gasiﬁcation in FICFB process, the solid medium resistance to
attrition phenomena is a key parameter. Therefore, olivine seems to be the best compromise
compared to dolomite.
Ni-based catalysts were widely investigated in the literature for tars conversion from biomass
gasiﬁcation [166,177–179]. This material showed a strong catalytic eﬀect in steam reforming of
both hydrocarbons and methane. Besides, at high temperatures, nickel may favor the formation
of hydrogen and carbon monoxide in the exiting gas. The two major problems with Ni-based
catalysts are the fast deactivation due to carbon deposition on the solid surface and its lower
resistance to attrition in ﬂuidized bed reactor compared to olivine.
During toluene conversion, many parallel and consecutive reactions can take place [177,180,181].
Toluene may react with steam to produce H2 and CO according to the global steam reforming
reaction:
C7H8 + 7H2O −→ 7CO + 11H2 (6.6)
The Water-Gas-Shift reaction (WGS) occurs simultaneously:
CO+H2O⇄ CO2 +H2 (6.7)
In reality, some works in the literature [162, 176] suggested that Reaction (6.6) may be divided
into two diﬀerent reactions in series: carbonaceous solid deposition on the solid surface by tar
cracking or coking followed by steam gasiﬁcation/reforming of the carbonaceous solid.
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Other reactions must be considered during toluene conversion in the presence of steam and
hydrogen. Toluene can react with steam to produce benzene, CO and H2 from the reaction of
steam dealkylation (Reaction (6.8)) or with hydrogen to form benzene and methane according
to the hydrodealkylation reaction (Reaction (6.9)) [182]:
C7H8 +H2O −→ C6H6 +CO+ 2H2 (6.8)
C7H8 +H2 −→ C6H6 +CH4 (6.9)
The purpose of the present paper is to study the cracking and reforming of tars in conditions
representative of biomass gasiﬁcation in ﬂuidized bed reactor. Toluene is used as tertiary tar
model. The eﬀect of the solid medium (sand and olivine) and the reactive atmosphere (steam
and hydrogen partial pressures) in the ﬂuidized bed reactor over toluene conversion is particu-
larly studied. Experiments are carried out at 850˚ C and at atmospheric pressure. Eﬀects of
steam partial pressure ranging from 0.05 to 0.4 bars and hydrogen partial pressure between 0
and 0.2 bars are investigated. The catalytic eﬀect of olivine is highlighted by EDX and XRD
analyzes combined to the thermodynamic equilibrium of iron. Finally, a schematic diagram of
the catalytic conversion of tars over olivine is proposed.
6.2 Experimental section
6.2.1 Solid media
The physicochemical properties of the solid particles used as ﬂuidized media are given in Table
6.2. The apparent and true densities were determined from mercury porosimetry and helium
pycnometry, respectively. εp corresponds to the porosity of a single particle (sand or olivine)
and was calculated from values of the apparent and the true density.
Olivine was purchased from the Austrian company Magnolithe Gmbh. After receipt, the particles
were calcined at 900˚ C for 4h in a ﬂuidized bed reactor before being sieved between 200 and 300
µm. Its composition were characterized after calcination by 19.4 wt% of Si, 31.4 wt% of Mg,
41.9 wt% of O and 6.8% of Fe [162]. In the following, this olivine will be referred to ”calcined
olivine”. The minimum ﬂuidization velocity (Umf ) of olivine was measured experimentally with
nitrogen and is equal to 3.7 cm.s−1 at 850˚ C.
Sand was calcined following the same procedure and sieved to obtain particles size between 200
and 300 µm.
Table 6.2: Physicochemical properties of the solid media.
Part. type dp True Apparent Solid porosity εp Umf (850˚ C)
density ρt density ρp
(µm) (kg.m−3) (kg.m−3) (%) (m.s−1)
Sand 246 2650± 2 2400± 20 9 2.9
Olivine 268 3265± 2 2400± 20 9 3.7
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6.2.2 Experimental setup
The experimental setup is shown in Figure 6.5. The ﬂuidized bed reactor consists of a tube
of internal diameter of 5.26 cm and a height of 94 cm heated by an electric furnace delivering
2.6 kW of electric power. About 580 g of solids particles (sand or olivine) are used as ﬂuidized
solids.
The reactor is supplied with N2, H2, H2O and toluene. The nitrogen and hydrogen ﬂow rates
are carefully regulated by two mass ﬂowmeters Aera FC-7700-CD. H2O is fed by a pump Gilson
305 100SC. The feeding gases are preheated between 200 and 300˚ C in a stainless steel tube
forming a coil around the reactor. The coil is supplied with liquid water which is continuously
vaporized. Then, preheated gases enter a wind box beneath the reactor in which the toluene is
continuously injected by a pump Gilson 305 25SC. The wind box is partially ﬁlled with porous
silicon carbide (SiC). This structure is used as a mixing zone and favors toluene vaporization.
Gas distribution in the bed is done by a perforated plate of 19 oriﬁces equipped at its base by
a stainless steel sieve with 30 µm of mesh.
The temperature inside the ﬂuidized bed is controlled by two thermocouples located at 5 and 25
cm above the distributor. The former is used to regulate the temperature of the reactor using
a PID controller. A diﬀerential pressure transmitter is connected at 5 and 500 mm above the
distributor in order to follow the pressure drop of the bed. At the reactor outlet, the elutriated
particles and condensable gases are collected by a cyclone and a condenser, respectively.
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Figure 6.5: Experimental setup used for toluene conversion.
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6.2.3 Sampling method and gas analysis
The sampling of gases is carried out by a stainless steel mobile probe located at the ﬂuidized bed
surface. A thermocouple is placed inside the mobile probe to measure the precise temperature
at the entrance of the probe. The gas sample is sucked by a vacuum pump connected to a
ﬂowmeter (constant volume ﬂow rate of 100 mL.min−1 at STP). At the mobile probe outlet, the
pumped gas passes through a cyclone and a ﬁlter to separate gas from particles and through
a wash-bottle cooled at 0˚ C to remove any traces of water. At this temperature, theoretical
condensation of toluene occurs when its partial pressure exceeds 0.0093 bars. To prevent any
condensation of steam, all of the lines from the reactor to the entrance of the condensation
system are heated to a temperature of 150˚ C.
The sample is sent online to a Gas Chromatograph (GC) Thermoscience Trace GC Ultra
equipped with a 30 m x 0.53 mm ID 0.5 µm capillary TR-5 column with 5% Phenyl Methylpolysi-
loxane heated at 60˚ C for 6 min. A Flame Ionization Detector (FID) enables the quantiﬁcation
of both benzene and toluene.
A micro Gas Chromatograph (micro GC) is used to online analyze the non-condensable gases. It
is equipped with a Poraplot U 10m x 0.25 mm ID column connected to a Thermal Conductivity
Detector (TCD) calibrated for CO2 quantiﬁcation. A CP-Molsieve 5A 10 m x 0.25 mm column
connected to a TCD is calibrated for the analyses and quantiﬁcation of N2, H2, O2, CH4 and
CO. The time-lapse between two quantiﬁcations is about 3 min.
6.2.4 Operating conditions and data treatments
Tests were conducted at atmospheric pressure and a temperature of 850˚ C. The total molar ﬂow
rate at the entrance of the reactor was kept constant and equal to 0.35 mol.min−1 so that the
gas velocity was set to 7 times the minimum ﬂuidization velocity of olivine at 850˚ C. In this case,
the bed porosity has been determined experimentally and is equal to 0.6. Based on literature
data regarding the amount of tar during biomass gasiﬁcation [8, 9], toluene partial pressure in
the reactor was ﬁxed to 0.005 bar which corresponds to 20.3 g.Nm−3. The eﬀect of solid media
was studied using sand and olivine particles while the inﬂuence of steam and hydrogen partial
pressures was investigated in the range of 0 to 0.4 bars and 0 to 0.2 bars, respectively.
The diﬀerent operating conditions of each experiment are presented in Table 6.3.
For each experiment, the composition of both the non-condensable gases and the tars are ana-
lyzed as a function of time. The nitrogen is not involved during toluene conversion and is only
used as an inert gas for mass balances. Once a steady state is achieved (i.e. no variation in the
molar fractions of each component), the molar fractions of each component are averaged and
the total molar ﬂow rate is calculated according to the following expression:
n˙t =
n˙N2
xN2
(6.10)
where n˙t is the total molar ﬂow rate (mol.min−1), n˙N2 represents the molar ﬂow rate of nitrogen
at the entrance of the reactor (mol.min−1) and xN2 is the averaged measured molar fraction of
nitrogen at the reactor outlet.
The partial molar ﬂow rate of each component is calculated as follows:
n˙i = xi · n˙t (6.11)
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Table 6.3: Operating conditions of each experiment, 850˚ C and Ftotal = 0.35 mol.min−1, (experi-
mental error on Xc corresponds to the uncertainty due to replicate experimental measurements).
Exp. PH2 PH2O PN2 PC7H8 Medium PH2/PH2O Xc
(bar) (bar) (bar) (bar) (-) (-) (%)
S_1a 0 0.4 0.595 0.005 Sand 0 3.9
S_1b 0 0.2 0.795 0.005 Sand 0 3.7
S_1c 0 0.1 0.895 0.005 Sand 0 4.3± 0.5
S_1d 0 0.05 0.945 0.005 Sand 0 4
S_2a 0 0.1 0.895 0.005 Sand 0 4.3± 0.5
S_2b 0.05 0.1 0.845 0.005 Sand 0.5 17.8
S_2c 0.1 0.1 0.795 0.005 Sand 1 24.6
S_2d 0.2 0.1 0.695 0.005 Sand 2 33.9
O_1a 0 0.4 0.595 0.005 Olivine 0 32.7
O_1b 0 0.2 0.795 0.005 Olivine 0 30.9
O_1c 0 0.1 0.895 0.005 Olivine 0 33± 3.5
O_1d 0 0.05 0.945 0.005 Olivine 0 27.1
O_2a 0 0.1 0.895 0.005 Olivine 0 33± 3.5
O_2b 0.05 0.1 0.845 0.005 Olivine 0.5 36.4
O_2c 0.1 0.1 0.795 0.005 Olivine 1 42.6
O_2d 0.2 0.1 0.695 0.005 Olivine 2 90± 1
O_3a 0.2 0.4 0.395 0.005 Olivine 0.5 40.0
O_3b 0.2 0.2 0.595 0.005 Olivine 1 40.9
O_3c 0.2 0.1 0.695 0.005 Olivine 2 90± 1
O_3d 0.2 0.05 0.745 0.005 Olivine 4 99.5
where n˙i and xi are the partial molar ﬂow rate and the averaged molar fraction of component i
at the reactor outlet, respectively (i= C6H6, CO, CO2, CH4 and C7H8).
The normalized distribution of carbon-containing species at the reactor outlet is given by the
following expression:
Xi =
n˙i · γi
7 · n˙inC7H8
(6.12)
where γi represents the number of carbon atoms in component i and n˙inC7H8 is the toluene molar
ﬂow rate at the entrance of the reactor (mol.min−1).
It is important to note thatXC7H8 given in Equation (6.12) corresponds to the amount of toluene
which was not converted during the experiment.
Toluene conversion, noted Xc, is deﬁned as the ratio between the total carbon molar ﬂow rate of
produced species C6H6, CO, CO2 and CH4 and the carbon molar ﬂow rate of introduced C7H8.
Xc = 1−XC7H8 =
6 · n˙C6H6 + n˙CO · n˙CO2 + n˙CH4
7 · n˙inC7H8
(6.13)
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Finally, selectivities of carbon-containing products are deﬁned according to the equation below:
Sj =
n˙j · γi
7 · (n˙inC7H8 − n˙C7H8
) (6.14)
Where Sj is the selectivity of component j (j= C6H6, CO, CO2 and CH4).
Each experiment obtained a total molar carbon balance between 91 and 104%. These small
deviations may originate from two diﬀerent phenomena:
• the small variation in the piston pumps which supply liquid toluene and water to the
reactor.
• carbon formation on the solid surface by tars polymerization or coking. However, some
authors in the literature [162] reported that carbon deposition remains low in the presence
of steam.
Therefore, carbon deposition on the solid surface was not considered in the carbon balance
calculation.
Besides, some experiments (i.e. experiments S_1c and S_2a, O_1c and O_2a, and O_2d and
O_3c, see Table 6.3) have been repeated with a time lapse of 2 months. The results showed a
very good repeatability of the replicate experimental measurements. Besides, for these replicate
experiments, an average value of Xi, Xc and Sj has been taken into account.
6.2.5 Characterization techniques
Samples of calcined olivine and olivine recovered after experiment O_3d were analyzed in order
to identify iron-rich zones and to determine the oxidation state of the free iron at the solid
surface. These olivine particles have a spheroidal shape with a diameter between 200 and 300
µm. The samples were characterized through diﬀerent techniques:
• Scanning Electron Microscopy (SEM) and Energy-dispersive X-ray spectroscopy (EDX)
on a SEM FEG JSM 7100 FTTLS apparatus;
• X-Ray diﬀraction (XRD) on a Bruker instrument using Cu Kα radiation with a wave-
length of 1.5418 Å in order to observe the presence of crystalline phase. The diﬀrac-
tograms were recorded between 10 and 50˚ .
6.2.6 Thermodynamic equilibrium of iron
The thermodynamic equilibrium of iron was calculated with the software HSC Chemistry 5.11 in
order to highlight the eﬀect of H2O and H2 on the oxidation and reduction of iron. At the initial
state, the presence of Fe, O and H elements is considered. The amount of H2O is ﬁxed while
the one of H2 continuously increased. Besides, H2 and H2O are taken in large excess compared
to iron. Toluene is not considered in the reactive gases since its presence leads to the formation
of CO and H2.
The calculation is based on the minimization of the Gibbs free energy. For a closed system with
Nc compounds, this energy is calculated as:
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G =
n∑
i=1
ni ·
(
µ0i +RT ln (ai)
)
(6.15)
With G the Gibbs energy (J), ni the amount of i in the system (mol), µ0i is the standard chemical
potential of i (J.mol−1), R is the universal gas constant (J.mol−1.K−1) and ai is the activity of
i.
6.3 Results and discussion
6.3.1 Experiments with sand particles
Toluene degradation in the ﬂuidized bed reactor was investigated at 850˚ C for diﬀerent steam
and hydrogen partial pressures with sand as ﬂuidized particles.
Figure 6.6 presents the eﬀect of steam partial pressure between 0.05 and 0.4 bars on toluene
conversion. It can be seen that 96% of the toluene introduced in the reactor is not converted.
The toluene conversion ”Xc” less than 4% gave rise to the formation of a very small amount
of benzene and CO. This formation may originate from the reaction of steam dealkylation
(Reaction (6.8)). Besides, an increase in the steam partial pressure does not reveal any inﬂuence
on toluene conversion.
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Figure 6.6: Eﬀect of steam partial pressure on the normalized distribution of carbon-containing
species during toluene conversion with sand particles (experiments S_1).
The eﬀect of hydrogen partial pressure was studied in the range of 0 to 0.2 bars for a constant
steam partial pressure of 0.1 bars. The results are given in Figure 6.7. It emphasizes that an
increase in the hydrogen partial pressure leads to a higher toluene conversion. For instance,
the toluene conversion ”Xc” ’is equal to 4, 18, 25 and 34% for a hydrogen partial pressure of
0, 0.05, 0.1 and 0.2 bars, respectively. Besides, this ﬁgure shows that the main carbonaceous
produced compounds are benzene, CO, CO2 and CH4. Figure 6.8 presents the produced molar
ﬂow rates of both benzene and CH4 versus hydrogen partial pressure. The two molar ﬂow rates
were found to be very close to each other. This indicates that the presence of C6H6 and CH4
are the results of the hydrodealkylation of toluene in the presence of hydrogen according to
Reaction (6.9). The small interval observed in Figure 6.8 may originate from Reaction (6.8)
which is thermodynamically favored at low hydrogen partial pressures.
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Figure 6.7: Eﬀect of hydrogen partial pressure on the normalized distribution of carbon-
containing species during toluene conversion with sand particles (experiments S_2 with PH2O =
0.1 bars).
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Figure 6.8: Molar ﬂow rates of benzene and methane versus hydrogen partial pressure (experi-
ments S_2 with PH2O = 0.1 bars), the error bars correspond to the uncertainty due to replicate
experimental results.
6.3.2 Experiments with olivine particles
Three sets of experiments were conducted with olivine as ﬂuidized medium (i.e. experiments
O_1, O_2 and O_3, see Table 6.3).
Figure 6.9 (A) illustrates the inﬂuence of steam partial pressure on the normalized distribution
of carbon-containing species during the conversion of toluene (experiment O_1). The results
show that, in the presence of olivine particles, about 30% of the introduced toluene is converted
into carbonaceous compounds such as C6H6, CO, CO2 and CH4. Besides, we have found that
toluene conversion is independent of the steam partial pressure. The very small amount of
CH4 in the produced gases indicates that benzene is mainly formed according to Reaction (6.8).
Figure 6.9 (B) shows the selectivities of both CO and CO2 versus steam partial pressure. It
was found that the CO selectivity decreases by raising the steam partial pressure while the CO2
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selectivity increases. This evolution is due to the eﬀect of the WGS reaction (Reaction (6.7))
which is thermodynamically favored when the steam partial pressure increases.
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Figure 6.9: Eﬀect of steam partial pressure on toluene conversion, (A) Normalized distribution
of carbon-containing products, (B) Selectivities of CO and CO2 and toluene conversion ver-
sus steam partial pressure (•) Xc, () SCO and (N) SCO2 , the error bars correspond to the
uncertainty due to replicate experimental results.
In the second set of experiments, the eﬀect of hydrogen partial pressure on the toluene conversion
is examined between 0 and 0.2 bars for a constant steam partial pressure of 0.1 bars. The results
are highlighted in Figure 6.10. It can be observed that the toluene conversion increases by raising
the hydrogen partial pressure. For instance, with 0.2 bars of hydrogen partial pressure and 0.1
bars of steam partial pressure, 91% of toluene is converted essentially into CO and CO2 while a
very small amount of benzene is detected. This indicates that Reactions (6.8) and (6.9) are no
longer favored with this operating condition. The produced CO and CO2 are mainly from the
reactions of steam reforming of toluene and the WGS reaction.
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Figure 6.10: Eﬀect of hydrogen partial pressure on the normalized carbon-containing species
during toluene conversion with olivine particles (experiments O_2 with PH2O = 0.1 bars).
From results given in Figure 6.10, it seems that both steam and hydrogen partial pressures play
a signiﬁcant role in toluene conversion over olivine. Therefore, experiments O_2 and O_3 were
combined in order to emphasize the eﬀect of PH2/PH2O on toluene conversion at 850˚ C with
olivine. The results are given in Figures 6.11 (A) and (B). Several conclusions can be drawn:
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• For PH2/PH2O ≤ 1, a constant toluene conversion of about 40% is obtained with the
presence of a non-negligible amount of benzene in the output gas. The reactions of
hydrodealkylation and steam dealkylation as well as the WGS reaction are favored and
lead to the formation of C6H6, CO, CO2 and CH4.
• For PH2/PH2O = 2, a toluene conversion of 90% is obtained. A very small amount of
benzene and CH4 is produced which emphasizes that olivine catalyzes the reaction of
steam reforming (Reaction (6.6)).
• Finally, for PH2/PH2O = 4, less than 1% of toluene is not converted. The carbonaceous
products detected are CO and CO2 and a very small amount of CH4. Besides, the
selectivity of benzene strongly decreases to 0.
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Figure 6.11: Eﬀect of PH2/PH2O ratio on toluene conversion, (A) Normalized distribution of
carbon-containing products, (B) Selectivities of benzene and toluene conversion (•) Xc and ()
SC6H6 , the error bars correspond to the uncertainty due to replicate experimental results.
6.3.3 Characterization of olivine particles
In order to highlight the catalytic eﬀect of olivine, characterization of this material after a test
with PH2) = 0.2 bars and PH2O = 0.05 bars (experiment O_3d) was performed using EDX and
XRD analyses. In this condition, PH2/PH2O is equal to 4. According to Figure 6.11, olivine
showed a strong catalytic activity towards toluene conversion. In the following, this olivine
sample will be referred to ”reduced olivine”. The results are compared to those obtained with
calcined olivine.
6.3.3.1 EDX analysis
Figure 6.12 presents a SEM picture of a calcined olivine particle in which EDX analysis is
performed on the surface of a grain. The atomic distribution of iron, oxygen, magnesium and
silicon is given along a line and shows a signiﬁcant variation of each compound. However, oxygen
is always present in large excess which suggests that, in the case of calcined olivine, iron is mainly
oxidized.
The EDX analysis along a line of the reduced olivine particle is given in Figure 6.13. It can be
seen that, on the ﬁrst 10µm along the line, iron is the only detected element without any oxygen
traces. From 10 µm to 25 µm, magnesium, silicon and iron are detected but oxygen is no longer
in large excess compared to Figure 6.12. Therefore, the reduced olivine sample may contain
some traces of native iron (Fe0) on its surface. This Fe0 might be formed by iron reduction on
olivine surface under reducing atmosphere with PH2/PH2O ≥ 2.
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Figure 6.12: SEM picture and EDX analysis of an iron-rich zone along a line on the calcined
olivine surface.
Figure 6.13: SEM picture and EDX analysis of an iron-rich zone along a line on the reduced
olivine recovered after experiment O_2a.
6.3.3.2 XRD analysis
Figure 6.14 presents the comparison between the XRD spectra of calcined and reduced olivine
in the 2θ = 10− 50˚ range. The data indicate that the main diﬀraction peaks of both calcined
and reduced olivine are characteristic of the forsterite phase (Mg2SiO4). Additional peaks were
also observed which correspond to secondary crystalline phases including enstatite (Mg2Si2O6)
observed at 2θ = 28.1˚ and 31.1˚ [183] and hematite (Fe2O3) at 2θ = 33.2˚ . A moderate peak
at 42˚ also appears on both the reduced and calcined olivine spectra which can be attributed
to the presence of FeO [165]. Michel et al. [183] also mentioned that, after olivine calcination,
numerous phases of iron oxide are present such as γ − Fe2O3, α − Fe2O3, Fe3O4, or MgFe2O4
which are diﬃcult to distinguish by X-Ray diﬀraction.
The feature of interest in these spectra is the strong peak at 2θ = 44.5˚ observed on the reduced
olivine sample. This band corresponds to metallic iron (α−Fe) [184,185] and is associated with
the presence of native iron (Fe0) at the particle surface.
Therefore, the comparison between XRD spectra of calcined and reduced olivine highlighted the
presence of characteristic peaks of olivine structure on both spectra. However, a strong peak
corresponding to metallic iron (α−Fe) was detected for the reduced olivine which suggests that
this sample contains a large amount of native iron Fe0 on its surface.
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Figure 6.14: XRD analysis of calcined and reduced olivine.
6.3.3.3 Thermodynamic equilibrium of iron
The thermodynamic equilibrium of iron versus PH2/PH2O ratio is given in Figure 6.15 for a
constant temperature of 850˚ C. Two zones can be emphasized in the ﬁgure. First, for a PH2/PH2O
ratio up to 1.5, FeO is the main oxidized specie. In this case, olivine showed a low catalytic
activity. For PH2/PH2O ratios above 1.5, native Fe (Fe
0) becomes the predominant element
and olivine has a very signiﬁcant catalytic eﬀect. These results are in good agreement with
experimental data given in Figure 6.11 and XRD spectra of Figure 6.14 which report that, for
a PH2/PH2O ratio higher than 2, native iron is present on the olivine surface and catalyzes the
steam reforming reaction of toluene.
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Figure 6.15: Thermodynamic equilibrium of iron at 850˚ C versus PH2/PH2O ratio.
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6.3.4 Mechanism of toluene decomposition and olivine oxidation/reduction
At 850˚ C, olivine showed a strong catalytic activity in steam reforming of toluene for a PH2/PH2O
ratio higher than 2. Characterization of olivine by EDX and XRD analyses combined to the
thermodynamic equilibrium of iron revealed that the presence of native iron Fe0 is responsible
for the catalytic activity of olivine. Besides, several works in the literature [162,176] mentioned
that tars conversion over an iron catalyst occurs in two steps: tars polymerization on the catalyst
surface followed by steam gasiﬁcation/reforming of the carbonaceous deposit.
Figure 6.16 presents a schematic diagram of the catalytic mechanism of tars conversion over
olivine. It can be divided into four steps.
(i) Reduction step: for PH2/PH2O ratios higher than 1.5, the reactive atmosphere is reducing
enough to form native iron on the olivine surface. FexOy is then reduced to native Fe
0.
This reduction step may also take place in the presence of carbon monoxide.
(ii) Polymerization step: the reduced iron active sites at the olivine surface catalyze the re-
action of polymerization of toluene which leads to carbonaceous solid deposition on the
catalyst. This step yields to a large formation of hydrogen.
(iii) Steam reforming/gasiﬁcation step: The produced carbonaceous deposit reacts with steam
to produce CO and H2 by steam reforming or gasiﬁcation of carbon. The WGS reaction
may also occur in the gas phase to produce CO2.
(iv) Finally, in the presence of oxidizing atmosphere (i.e. large amount of H2O or oxygen), the
native iron is oxidized which gives rise to iron with diﬀerent oxidation step (Fe(III), Fe(II)
and Fe0).
Consequently, during biomass gasiﬁcation in FICFB process, it is essential to carefully control
the amount of H2O and H2 in the gasiﬁer in order for the gas atmosphere to be reducing enough
to form native iron on the olivine surface. In this case, tars conversion in the gasiﬁer would be
catalyzed by olivine particles and would reduce the amount of tars in the process output. This
might be carried out by reinjecting the product syngas in the gasiﬁer which would lead to an
increase in the reducing gas atmosphere and a decrease in the steam partial pressure.
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Figure 6.16: Schematic diagram of the catalytic mechanism of tars conversion over olivine.
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6.4 Conclusion
This paper presented a study of tars conversion over olivine and sand in a ﬂuidized bed reactor
using toluene as tar model. The eﬀect of the solid medium and of the reactive atmosphere was
investigated in order to understand the inﬂuence of H2 and H2O on the catalytic activity of
olivine.
Experiments were performed at 850˚ C and atmospheric pressure for steam partial pressures
between 0.05 and 0.4 bars and hydrogen partial pressures in the range of 0 to 0.2 bars.
Results showed that, in the presence of sand particles in the reactor, the steam partial pressure
has no eﬀect on toluene conversion. The addition of hydrogen in the reactive atmosphere leads to
a partial toluene conversion by hydrodealkylation reaction to produce large amounts of benzene.
In the presence of olivine particles in the ﬂuidized bed, the steam partial pressure gave rise to
toluene conversion by steam dealkylation reactions.
Besides, it was found that toluene conversion was substantially improved by adding hydrogen
in the gas atmosphere. In particular, the catalytic eﬀect of olivine was related to the PH2/PH2O
ratio in the reactor. When PH2/PH2O > 1.5, the gas is reducing enough to form reduced iron
active sites (Fe0) on the olivine surface which catalyzes the steam reforming of toluene. For a
PH2/PH2O = 4, 99.5% of the carbon content in the introduced toluene is converted into CO and
CO2.
Finally, on the basis of literature data, a schematic diagram of the catalytic mechanism of tars
conversion over olivine was proposed. It indicates that steam reforming of toluene is catalyzed by
the presence of native iron and is divided into two steps: tars polymerization at the olivine surface
leading to the formation of a carbonaceous solid followed by steam reforming or gasiﬁcation of
the solid deposit.
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Nomenclature de l’article 1
Symboles grecs :
γi : number of carbon atoms in component i [ − ] µ0i : standard chemical potential of i [ J.mol−1 ]
Symboles romans :
ai : activity of i [ − ]
G : Gibbs energy [ J ]
n˙inC7H8 : toluene molar flow rate at
the entrance of the reactor
[ mol.s−1 ]
n˙t : total molar flow rate [ mol.s−1 ]
n˙i : partial molar flow rate of
component i
[ mol.s−1 ]
R : universal gas constant [ J.mol−1.K−1 ]
Sj : selectivity of component j [ − ]
T : temperature [ K ]
xi : averaged molar fraction of
component i
[ − ]
Xc : toluene conversion [ − ]
Xi : normalized distribution of
carbon-containing species
[ − ]
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Résumé de l’article
L’objectif de cet article est de comprendre les diﬀérentes interactions qui peuvent avoir lieu
entre le char et un goudron modèle (toluène) dans une atmosphère réactive représentative de la
gazéiﬁcation de la biomasse. L’installation employée est le mini réacteur à lit ﬂuidisé présenté
dans le chapitre 3. Le char utilisé a été obtenu par pyrolyse lente de bois de pin à 650˚ C dans
un réacteur à vis avec une vitesse de chauﬀe de 50˚ C.min−1.
Nous avons réalisé une série d’essais qui étudie la vapogazéiﬁcation du char en présence de toluène
à 850˚ C, à pression atmosphérique dans un réacteur à lit ﬂuidisé contenant des particules de
sable. Les expérimentations ont été réalisées pour des pressions partielles de la vapeur d’eau
entre 0,05 et 0,4 bars et des pressions partielles de toluène entre 0,0025 et 0,0075 bars (10,1 et
30,4 g.Nm−3). Pour toutes les expériences, la masse du média ﬂuidisé et celle des granulés de
char ont été ﬁxées respectivement à 580 g et 17,4 g. La masse de char représente ainsi 3% de la
masse totale du lit.
Lors de la gazéiﬁcation du char en présence de vapeur d’eau et de goudrons, diﬀérentes interac-
tions peuvent se produire entre le char et les diﬀérents réactifs. Elles sont résumées sur la Figure
6.17.
1. Tout d’abord, le goudron s’adsorbe sur les sites actifs présents à la surface du char et
subit une réaction de cokéfaction ou de polymérisation (Réaction (6.16)). Cette réaction
entraîne la formation d’une grande quantité d’hydrogène et d’un résidu solide carboné
appelé ”coke”.
CmHn (goudron) = CmHx (coke)+
n− x
2
H2 (6.16)
La vitesse de la Réaction (6.16) est notée Rp et s’exprime en mol.min−1.mol−1.
2. Le résidu solide carboné formé par la réaction de cokéfaction va réagir avec la vapeur d’eau
selon la réaction de vaporeformage du coke :
CmHx (coke)+mH2O −→ mCO+
x + 2m
2
H2 (6.17)
La vitesse de la Réaction (6.17) est notée Rsr (mol.min−1.mol−1).
A partir des Réactions (6.16) et (6.17), nous pouvons déﬁnir la vitesse de déposition du
coke Rc qui correspond au débit molaire de coke non-converti :
Rc = Rp −Rsr (6.18)
3. Enﬁn, le char (assimilé à du carbone pur) réagit avec la vapeur d’eau par la réaction de
vapogazéiﬁcation du carbone :
C (char)+H2O −→ CO+H2 (6.19)
La vitesse de cette réaction est notée Rg (mol.min−1.mol−1).
La première partie de l’article étudie l’eﬀet des conditions opératoires (pression partielle de la
vapeur d’eau et du toluène) pendant la gazéiﬁcation du char dans le réacteur à lit ﬂuidisé sur
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Figure 6.17 – Schéma des diﬀérentes interactions entre le char, les goudrons et la vapeur d’eau.
les débits molaires partiels des gaz produits, les diﬀérentes vitesses de réaction (i.e. Rp, Rsr, Rg
et Rc), le taux de conversion du toluène et la sélectivité du benzène formé.
Les résultats ont montré que :
Quelles que soient les pressions partielles de vapeur d’eau comprises entre 0,05 et 0,4 bars, l’ajout
de toluène dans l’atmosphère gazeuse lors de la gazéiﬁcation du char entraîne :
• Une forte augmentation des débits partiels de H2 et de CH4. Ce résultat est dû aux
réactions de cokéfaction (Réaction (6.16)) et d’hydrodéalkylation (Réaction (6.1)) du
toluène.
• Aucune modiﬁcation des débits partiels de CO et CO2 ;
• La formation d’un débit constant de benzène dans le gaz de sortie ;
• La formation d’un résidu solide carboné (coke) à la surface du char.
Pour une pression partielle de toluène ﬁxée à l’entrée du réacteur, l’augmentation de la pression
partielle de la vapeur d’eau entraîne :
• Une augmentation du taux de conversion du toluène et une diminution de la sélectivité
du benzène. Ces résultats montrent que la pression partielle de la vapeur d’eau est un
paramètre clé pour maintenir l’eﬀet catalytique du char.
• Une augmentation des vitesses de cokéfaction du toluène (Rp), de gazéiﬁcation du char
(Rg) et de gazéiﬁcation du coke (Rsr).
• Une augmentation de (Rg−Rc). Ce résultat illustre que la pression partielle de la vapeur
d’eau a un eﬀet plus important sur la vitesse de gazéiﬁcation du char (Rg) que sur la
vitesse de déposition du coke (Rc).
Par ailleurs, les résultats expérimentaux ont démontré que le coke formé par la Réaction (6.16)
est beaucoup moins réactif que le char initial, et que la vitesse de déposition du coke est deux
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fois moins importante que celle de la gazéiﬁcation du char. Ainsi, pour les conditions opératoires
de l’étude, l’eﬀet catalytique du char est toujours maintenu.
Enﬁn, la deuxième partie de l’article présente l’inﬂuence des diﬀérents médias présents dans le
réacteur sur le taux de goudron (RT ) dans le gaz produit. Ce paramètre est déﬁni à partir de la
relation suivante :
RT =
6 · n˙C6H6 + 7 · n˙C7H8
7 · n˙inC7H8
(6.20)
où, n˙C6H6 et n˙C7H8 représentent les débits molaires partiels de benzène et de toluène en sortie
du réacteur, respectivement. n˙inC7H8 est le débit molaire partiel de toluène en entrée du réacteur.
Les essais ont été réalisés pour une pression partielle de toluène ﬁxée à 0,005 bars et pour des
pressions partielles de la vapeur d’eau comprises entre 0,05 et 0,4 bars. Cinq cas d’étude ont été
analysés :
- Sable seul ;
- Sable + 3% (massique) de char ;
- Olivine seule ;
- Olivine + 3% (massique) de char ;
- Olivine seule + PH2 = 0, 2 bars.
Les résultats expérimentaux sont présentés sur la Figure 6.18. Elle montre que :
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Figure 6.18 – Eﬀet de la pression partielle de la vapeur d’eau sur le taux de goudron en sortie
de réacteur pour diﬀérents médias ﬂuidisés.
1. En l’absence de char, la pression partielle de la vapeur d’eau n’a pas d’eﬀet sur le taux de
goudron en sortie qui reste élevé. Il est égal à 99% et à 85% pour les particules de sable et
d’olivine, respectivement.
2. En présence d’olivine et d’une pression partielle d’hydrogène de 0,2 bars dans le réacteur,
les résultats montrent qu’une très faible valeur de RT (< 1%) est obtenue pour une pression
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partielle de la vapeur d’eau de 0,05 bars. Lorsque PH2O est augmentée, le taux de goudron
dans le gaz de sortie augmente également jusqu’à atteindre une valeur constante pour
PH2O > 0, 2 bars. Ces phénomènes peuvent être expliqués par l’eﬀet catalytique de l’olivine.
En eﬀet, nous avons démontré sur la Figure 6.3 que la présence de fer natif (Fe0) à la surface
des particules d’olivine est responsable de l’activité catalytique de ce solide. Ce fer natif
se forme lorsque l’atmosphère gazeuse dans le réacteur est réductrice (PH2/PH2O > 1, 5).
Ainsi, pour obtenir ce ratio dans la phase gazeuse et réduire la quantité de goudron dans
le gaz de synthèse, l’olivine peut être utilisée soit :
- dans un réacteur à lit ﬂuidisé en aval du gazéiﬁeur en ajustant la valeur de la pression
partielle d’hydrogène ;
- dans le gazéiﬁeur lui-même en recyclant une partie du gaz de synthèse sec.
3. Pour les expérimentations en présence d’un mélange ”sable + 3% de char” et ”olivine + 3%
de char”, nous avons observé que la présence de char favorise la conversion des goudrons.
En particulier, une augmentation de la pression partielle de la vapeur d’eau diminue le
taux de goudron dans le gaz de sortie.
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Abstract
The aim of the present work is to understand the diﬀerent interactions which may occur between
the char and a tar model (toluene) in a ﬂuidized bed reactor during the biomass char gasiﬁcation
with steam. Experiments are conducted at 850˚ C and atmospheric pressure with sand particles as
solid medium. The inﬂuence of steam and toluene partial pressures on both the char reactivity
and the presence of tar in the product gas was investigated in the range of 0.05 to 0.4 bars
and 0.0025 and 0.0075 bars (10.1 and 30.4 g.Nm−3), respectively. Results showed that the
presence of char in the ﬂuidized bed reactor leads to toluene polymerization (cokefaction) which
produces a carbonaceous deposit (coke) on its surface. This deposit is much less reactive towards
steam gasiﬁcation than the initial char. For the operating conditions used in this study, it was
found that the rate of tars polymerization (Rp) is always smaller than the one of coke and
char gasiﬁcation (Rsr + Rg). Finally, a comparison between the diﬀerent solid catalysts in the
ﬂuidized bed reactor revealed that olivine is the best catalyst towards toluene conversion when
the ratio PH2/PH2O is higher than 1.5 in the reactive gas atmosphere. Otherwise, for a steam
partial pressure higher than 0.2 bars, ”olivine + 3% char” and ”sand + 3% char” were found to
be the best compromise to limit the amount of tar in the product gas.
Keywords: biomass char, catalyst, steam gasiﬁcation, tar conversion, deactivation.
Highlights:
• Study on interactions between char and toluene at 850˚ C in a ﬂuidized bed reactor
• Eﬀect of steam and toluene partial pressure and solid media (olivine, sand and char)
• The toluene is polymerized on the char surface to produce coke and H2
• The char catalytic activity is dependent on the steam partial pressure in the reactor
• The produced coke is much less reactive towards steam gasiﬁcation than the char
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6.6 Introduction
Gasiﬁcation is a promising way of converting biomass or waste into syngas which can be used for
diﬀerent applications such as catalytic hydrocarbon synthesis and electricity or heat production.
However, one of the main problems which hinders the industrial development of gasiﬁcation
processes is the high tar content in the produced syngas [9]. Several approaches for tars removal
can be found in the literature and are classiﬁed into two types: tars treatment inside the
gasiﬁer itself (primary methods) or gas cleaning outside the gasiﬁer (secondary methods) [153].
Tars removal by secondary methods have been widely investigated and are well-established in
the literature [9, 153]. Primary treatments may have the advantages in eliminating the use of
downstream cleanup processes and depend on the operating conditions, the type of bed particles
and the reactor design. Therefore, in order to limit the tars concentration in the produced syngas,
it is essential to understand the inﬂuence of the diﬀerent solids in the reactor and the reactive
gas atmosphere.
Various catalysts were investigated in biomass gasiﬁcation for tars conversion and have been
discussed in several reviews [153, 155–157]. Among them, calcined dolomite and olivine as well
as Ni-based catalysts were found to have a strong catalytic activity.
Dolomite is a natural, inexpensive and disposable material. A general agreement is drawn in
the literature on the signiﬁcant eﬀect of dolomite as tars removal catalyst [158–161]. This
solid showed a large catalytic activity after calcination at high temperatures which leads to the
decomposition of the carbonate mineral to form MgO-CaO. However, this solid is not appropriate
in ﬂuidized bed reactors due to its low attrition resistance.
Olivine is another natural, inexpensive and disposable mineral with a global chemical formula
(MgxFe1−x)2SiO4. The main advantage of this material is its strong mechanical resistance which
enables its direct use in a ﬂuidized bed reactor (i.e. primary methods) [157]. The use of olivine
as tars removal catalyst has been discussed in several studies [4,160,166–170,186]. Its catalytic
activity is related to the presence of segregated iron on its surface which may have diﬀerent
oxidation states (i.e. iron(III), iron(II) and native iron). Besides, it was found that iron is more
active towards tars removal when its oxidation state is low [159,165,172]. In a previous work on
toluene conversion in a ﬂuidized bed reactor [186], it was shown that the reactive gas atmosphere
(i.e. oxidizing or reducing) is a key parameter for the catalytic activity of olivine. In particular,
the ratio PH2/PH2O controls the oxidation/reduction of iron on the olivine surface. Hence, it
was concluded that the catalytic mechanism of tars conversion over olivine can be divided into
four steps (Figure 6.19):
1. A reduction step: In reducing atmosphere (H2 or CO), the iron on the olivine surface is
reduced to form reduced iron active sites (Fe0).
2. Polymerization/cokefaction step: These reduced iron active sites catalyze the reaction
of tars polymerization (tars cokefaction) to produce a carbonaceous solid deposit on the
olivine surface.
3. Steam reforming step: This solid deposit is then further converted by gasiﬁcation reactions.
4. Oxidation step: In the presence of oxidizing atmosphere, Fe0 is oxidized to give iron with
diﬀerent oxidation states.
Ni-based catalysts also showed a strong catalytic eﬀect in tars removal [178,179]. However, this
material has three major limitations: the fast deactivation due to carbon deposition on the solid
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Figure 6.19: Schematic diagram of the catalytic mechanism of olivine towards tars conversion
[186].
surface, sulfur poisoning and its lower resistance to attrition in ﬂuidized bed reactors compared
to olivine.
More recently, several studies demonstrated that biomass char may have a catalytic eﬀect for
tars removal [98, 106, 157, 187–193]. The use of char for decomposing tars has some advantages
over traditional catalysts. First, the char is a natural and cheap solid product coming from the
biomass pyrolysis. Besides, if deactivated it can be easily gasiﬁed or burned. Therefore, there
is no need of regeneration. Finally, it may be used for tars treatments in both primary (inside
the gasiﬁer) and secondary (after the gasiﬁer) methods.
A mechanism for tars conversion over carbonaceous surface was proposed by Fuentes-Cano
[187]. The main interactions between tars and char are summarized in Figure 6.20. First,
the tar compounds meet a fresh char containing a certain number of active sites distributed
over the surface. The tar is adsorbed on the char structure and undergoes polymerization or
dehydrogenation reactions to form hydrogen and coke (soot). This reaction takes place on the
char active sites and can be described by the following expression [188]:
CmHn (aromatic) = CmHx (coke/soot)+
n− x
2
H2 (6.21)
The produced coke/soot stays over the char as a solid carbonaceous deposit. In the following,
the rate of Reaction (6.21) is deﬁned as Rp.
Overall, the catalytic activity of char is related to its physicochemical properties such as the
pores size and surface area as well as the presence of ash or mineral compounds [190].
The biomass char properties are not ﬁxed and depend on the biomass type and process condi-
tions. In a previous work [68], it was shown that the pyrolysis operating conditions such as the
heating rate, the pyrolysis temperature and the biomass nature strongly inﬂuence the hydrogen,
oxygen, carbon and ash content in the char as well as the presence of amorphous and aromatic
carbons. Hence, it was concluded that both a decrease in the heating rate and a raise of the
ﬁnal pyrolysis temperature lead to an increase in the carbon content and the aromatic structure
of char. Besides, some authors [98] found that the char surface area increases with pyrolysis
temperature.
Hosokai et al. [188,192] observed that the speciﬁc surface area and the micropores volume (< 2
nm) decrease during the reforming of tars over char. They concluded that tar compounds are
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Figure 6.20: Schematic diagram of the diﬀerent interactions between char, tars and steam.
converted to coke (soot) in the micropores. Therefore, the char activity towards tars conversion
is maintained by generating micropores during the steam gasiﬁcation. However, in the case
of methane decomposition over char, several researchers [98, 194] mentioned that a pores size
less than 1 nm may lead to diﬀusion limitations and lower the char activity performance. The
presence of ash in the char matrix depends on the type of parent fuels. It was reported that
the alkaline and alkaline-earth metallic (AAEM) species in the char mainly inﬂuence the rates
of coke and soot gasiﬁcation [189,192].
Besides, bibliographic works [188,190] reported that the larger the number of aromatic rings in
the tars, the larger is the tendency for coke formation. For instance, Hosokai et al. [188] observed
that phenanthrene and pyrene are more reactive with the charcoal surface than naphthalene and
benzene. Therefore, they concluded that heavy tars decomposed faster than light tars.
Figure 6.20 also shows that the presence of steam in the reactor leads to the gasiﬁcation of both
the carbonaceous deposit and the initial char according to the following reactions:
CmHx (coke)+mH2O −→ mCO+
x + 2m
2
H2 (6.22)
C (char)+H2O −→ CO+H2 (6.23)
In Reaction (6.23), the char is considered as pure carbon. The rates of both Reactions (6.22)
and (6.23) are Rsr and Rg, respectively.
Therefore, two scenarios may be observed in Figure 6.20:
1. The rate of tars polymerization (Rp) is higher than the one of coke and char consumption
(Rsr + Rg). In this case, the char is progressively deactivated by coke accumulation onto
its surface which blocks the pores and reduces the surface area of the catalyst [190]. For
instance, during the decomposition of benzene and naphthalene at 900˚ C in the absence
of steam, Hosokai et al. [188] observed a strong formation of H2 in the product gas which
was explained by polymerization reactions. The coke was deposited onto the char surface.
The average conversion of benzene and naphthalene was found to be 0.96 at the beginning
of the experiment before gradually decreasing with time to reach 0.6 at 50 min. As no
steam were present in the reactor (Rsr = Rg = 0), the authors concluded that the activity
of char diminished due to coke formation.
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2. The rates of coke and char gasiﬁcation with steam (Rsr + Rg) is higher than the one of
tars polymerization (Rp). This phenomenon was highlighted by Fuentes-Cano et al. [187]
who reported that, during toluene and naphthalene conversion over a char bed at 950˚ C
and a steam partial pressure above 0.15 bars, the initial activity of char is maintained over
the entire test. Hosokai et al. [188] also mentioned that the char activity is maintained if
Rsr + Rg is equivalent or greater than Rp. However, this is not necessary conditions for
complete tars conversion.
Therefore, the char activity towards tars conversion depends on the temperature and the steam
partial pressure in the reactor. These two parameters inﬂuence the kinetic of coke and char
gasiﬁcation. Hence, when the temperature and the steam partial pressure are increased, the
kinetics of coke (Rsr) and char (Rg) gasiﬁcation are favored.
Finally, Abu El-Rub et al. [191] studied the eﬀect of the type of catalysts in the reactor towards
tars reduction. They compared biomass char with other catalysts (calcined dolomite, olivine,
FCC catalyst, commercial nickel catalyst, silica sand and biomass ash) for the conversion of
phenol and naphthalene. They concluded that the ranking of the diﬀerent catalysts activity for
naphthalene conversion at 900˚ C is nickel > commercial biomass char > biomass char > biomass
ash > FCC > dolomite > olivine > silica sand.
The aim of the present study is to understand the diﬀerent interactions which may occur between
the char and toluene in a ﬂuidized bed reactor during the biomass gasiﬁcation with steam in
order to limit the amount of tar in the product gas. Experiments are conducted in a ﬂuidized bed
reactor at 850˚ C and atmospheric pressure with sand particles as solid medium. The inﬂuence
of steam and toluene partial pressures on both the char reactivity and the presence of tar in the
product gas is investigated in the range of 0.05 to 0.4 bars and 0.0025 to 0.0075 bars (10.1 and
30.4 g.Nm−3), respectively. A comparison between diﬀerent media with or without char in the
reactor on toluene conversion is also proposed.
6.7 Experimental section
6.7.1 Solid media
The physicochemical properties of the diﬀerent solids used in this study are presented in Table
6.4. The apparent density was measured by mercury porosimetry while the true density was
determined by helium pycnometry.
The olivine was purchased from the Austrian Company Magnolithe Gmbh. After receipt, the
particles were calcined at 900˚ C for 4 h in a ﬂuidized bed reactor before being sieved between 200
and 300 µm. The minimum ﬂuidization velocity (Umf ) of olivine was measured experimentally
with nitrogen and is equal to 3.7 cm.s−1 at 850˚ C.
The sand was purchased from SIBELCO Company and was calcined following the same proce-
dure. After calcination, the particles were sieved to obtain a size between 200 and 300 µm.
The char was obtained from pyrolysis of pine wood under nitrogen at 650˚ C in a screw reactor
for 1 h. The heating rate of the wood particles was ﬁxed and is equal to 50˚ C.min−1. The shape
of the produced char is cylindrical (D = 4 mm, L = 9 mm).
6.7.2 Experimental setup
The experimental setup is shown in Figure 6.21 and has been presented in detail in a previous
paper [186]. Brieﬂy, the ﬂuidized bed reactor consists of a refractory steel tube of 5.26 cm of
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Table 6.4: Physicochemical properties of the solids.
Sand Olivine Char
Chemical formula SiO2 (Mg1−xFex)2SiO4 CH0.30O0.05
Composition SiO2: 98,34% MgO : 57,5-50,0% C : 86.65%
(db,wt%) Fe2O3: 0,022% SiO2 : 39,0-42,0% H : 2.14%
Al2O3: 1,206% CaO : max. 0,4% O : 6.09%
TiO2: 0,03% Fe2O3 : 8,0-10,5% Ash : 5.12%
CaO: 0,014%
K2O: 0,745%
d32 (µm) 246 264 -
Apparent density ρa (kg.m−3) 2400 ± 20 2965 ± 20 600 ± 20
True density ρt (kg.m−3) 2650 ± 2 3265 ± 2 1604 ± 8
Solid porosity εp (%) 9 9 63
Umf (850˚ C) (cm.s−1) 2.9 3.7
internal diameter and 94 cm of height, heated by an electric furnace delivering 2.6 kW of electric
power. About 580 g of particles (sand or olivine) are used as ﬂuidized solids. The corresponding
static bed height is equal to 17 cm.
The ﬂuidizing gas ﬂow rates of N2 and H2 are measured by two mass ﬂow meters. Liquid water
and toluene are fed by two pumps Gilson 305. The water is mixed to the gases (i.e. N2 and H2)
before being vaporized in a tube forming a coil around the reactor. Then, preheated gases enter
a wind box beneath the reactor in which the toluene is continuously injected and vaporized.
For experiments at 850˚ C and a gas velocity equal to 7 times the minimum ﬂuidization velocity
of olivine, the wind box temperature is between 300˚ C and 400˚ C. Preliminary experiments
showed that both water and toluene were totally vaporized before entering the reactor. The
gas distribution in the bed is done by a perforated plate of 19 oriﬁces equipped at its base with
a stainless steel sieve of 30 µm of mesh. At the reactor outlet, the elutriated particles and
condensable gases are collected by a cyclone and a condenser, respectively.
The temperature inside the ﬂuidized bed is controlled by two thermocouples located at 5 and 25
cm above the distributor. The former is used to regulate the temperature of the reactor using
a PID controller. A diﬀerential pressure transmitter is connected at 5 and 500 mm above the
distributor in order to follow the pressure drop of the bed.
6.7.3 Sampling method and gas analysis
The sampling of gases is carried out by a stainless steel mobile probe located at the ﬂuidized bed
surface. A thermocouple is placed inside the mobile probe to measure the precise temperature
at the entrance of the probe. The gas sample is sucked by a vacuum pump connected to a
ﬂowmeter (constant volume ﬂow of 100 mL.min−1 at STP). At the mobile probe outlet, the
pumped gas is ﬁltered and condensed at 0˚ C. At this temperature, theoretical condensation of
toluene occurs when its partial pressure exceeds 0.0093 bars. To prevent any condensation of
steam, all of the lines from the reactor to the entrance of the condensation system are heated
to a temperature of 150˚ C.
The sample is sent online to a Gas Chromatograph (GC) Thermoscience GC Ultra Trace
equipped with a 30 m x 0.53 mm ID 0.5 µm capillary TR-5 column with 5% Phenyl Methylpolysi-
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Figure 6.21: Experimental setup used for toluene conversion.
loxane heated at 60˚ C for 6 min. A Flame Ionization Detector (FID) enables the quantiﬁcation
of both benzene and toluene.
A micro Gas Chromatograph (micro GC) is used to online analyze the non-condensable gases. It
is equipped with a Poraplot U 10 m x 0.25 mm ID column connected to a Thermal Conductivity
Detector (TCD) calibrated for CO2 quantiﬁcation. A CP-Molsieve 5A 10 m x 0.25 mm column
connected to a TCD is calibrated for the analyses and the quantiﬁcation of N2, H2, O2, CH4
and CO. The time-lapse between two quantiﬁcations is about 3 min.
6.7.4 Operating conditions and data treatment
Tests were conducted at atmospheric pressure and a temperature of 850˚ C. The total molar ﬂow
rate at the entrance of the reactor was kept constant and equal to 0.35 mol.min−1 so that the
gas velocity was set to 7 times the minimum ﬂuidization velocity of olivine at 850˚ C. From this
value, the gas residence time considering an empty reactor is 0.7 s. Based on literature data
regarding the amount of tar during biomass gasiﬁcation [8,9], the toluene partial pressure in the
reactor was varied between 0.0025 and 0.0075 bars which corresponds to 10.1 and 30.4 g.Nm−3.
For experiments with char, it was ﬁrst loaded in the reactor. The amount of char was ﬁxed
to 17.4 g which represents 3% of the solid medium weight. This value is commonly used in
the gasiﬁer in FICFB processes. The reactor was heated under a pure ﬂow of nitrogen to a
temperature of 850˚ C. Once a steady state was achieved, the gas was switched from nitrogen to
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a mixture of N2/H2O to start the steam gasiﬁcation of char. For tests with toluene, after a few
minutes of char gasiﬁcation with steam, the reactive gas atmosphere was switched from N2/H2O
to a mixture of N2/H2O/C7H8 with the same total molar ﬂow rate. Each test was performed
during 1 h to enable better comparison of the results. Besides, this time is much higher than
the char residence time in the gasiﬁer during biomass gasiﬁcation in FICFB process which is in
the range of 5 to 10 min.
The diﬀerent operating conditions of each experiment are presented in Table 6.5. Seven sets of
experiments were performed:
• Experiments GS_1 study the eﬀect of steam partial pressure on the char gasiﬁcation at
850˚ C in the presence of sand particles. This set of tests is taken as a reference.
• Experiments GS_2 investigate the inﬂuence of steam partial pressure on the char gasi-
ﬁcation in the presence of sand particles with a constant toluene partial pressure at the
entrance of the reactor ﬁxed to 0.005 bars.
• Experiments GS_3 carried out the study on the eﬀect of toluene partial pressure between
0.0025 and 0.0075 bars during the char gasiﬁcation with a constant steam partial pressure
of 0.2 bars and sand as ﬂuidized solid.
• Experiments GO_4 is similar to the Experiments GS_2. However, olivine particles are
used as ﬂuidized medium in the ﬂuidized bed reactor.
• Sets S_1 and O_1 study the eﬀect of steam on toluene conversion with sand or olivine
as ﬂuidized medium and without char in the reactor. The toluene partial pressure is
ﬁxed to 0.005 bars.
• Finally, a set of experiments O_2 was carried out to investigate the eﬀect of the steam
partial pressure with a constant hydrogen partial pressure of 0.2 bars on toluene conver-
sion in the presence of olivine particles.
For each experiment, the composition of both the non-condensable gases and the tars are ana-
lyzed as a function of time. The nitrogen is not involved during the char gasiﬁcation and is only
used as an inert gas for the mass balances. From the measured molar percentages of nitrogen at
the reactor outlet, the total molar ﬂow rate is calculated according to the following expression:
n˙t(t) =
n˙N2
xN2(t)
(6.24)
where n˙t(t) is the instantaneous total molar ﬂow rate (mol.min−1), n˙N2 represents the molar
ﬂow rate of nitrogen at the entrance of the reactor (mol.min−1) and xN2(t) is the measured
molar fraction of nitrogen at the reactor outlet.
The partial molar ﬂow rate of each component is calculated as follows:
n˙i(t) = xi(t) · n˙t(t) (6.25)
where n˙i(t) and xi(t) are the instantaneous partial molar ﬂow rate and molar fraction of com-
ponent i at the reactor outlet, respectively (i = H2, CO, CO2, CH4, C6H6, C7H8).
• In the case of char gasiﬁcation in the presence of steam (set GS_1), the detected compo-
nents in the product gas were found to be H2, CO, CO2 and a small amount of CH4. The
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Table 6.5: Operating conditions of each experiment, 850˚ C and Ftot = 0.35 mol.min−1.
Exp. PH2 PH2O PN2 PC7H8 Medium Char
(bar) (bar) (bar) (bar) (-) (g)
GS_1a 0 0.05 0.95 0 Sand 17.4
GS_1b 0 0.1 0.90 0 Sand 17.4
GS_1c 0 0.2 0.80 0 Sand 17.4
GS_1d 0 0.4 0.60 0 Sand 17.4
GS_2a 0 0.05 0.945 0.005 Sand 17.4
GS_2b 0 0.1 0.895 0.005 Sand 17.4
GS_2c 0 0.2 0.795 0.005 Sand 17.4
GS_2d 0 0.4 0.595 0.005 Sand 17.4
GS_3a 0 0.2 0.7975 0.0025 Sand 17.4
GS_3b 0 0.2 0.795 0.005 Sand 17.4
GS_3c 0 0.2 0.7925 0.007 Sand 17.4
GO_4a 0 0.05 0.945 0.005 Olivine 17.4
GO_4b 0 0.1 0.895 0.005 Olivine 17.4
GO_4c 0 0.2 0.795 0.005 Olivine 17.4
GO_4d 0 0.4 0.595 0.005 Olivine 17.4
S_1a 0 0.4 0.595 0.005 Sand 0
S_1b 0 0.2 0.795 0.005 Sand 0
S_1c 0 0.1 0.895 0.005 Sand 0
S_1d 0 0.05 0.945 0.005 Sand 0
O_1a 0 0.4 0.595 0.005 Olivine 0
O_1b 0 0.2 0.795 0.005 Olivine 0
O_1c 0 0.1 0.895 0.005 Olivine 0
O_1d 0 0.05 0.945 0.005 Olivine 0
O_2a 0.2 0.4 0.395 0.005 Olivine 0
O_2b 0.2 0.2 0.595 0.005 Olivine 0
O_2c 0.2 0.1 0.695 0.005 Olivine 0
O_2d 0.2 0.05 0.745 0.005 Olivine 0
carbon-containing gases molar ﬂow rate at the reactor outlet (n˙c,gasi(t)) is determined
by the following equations:
n˙c,gasi(t) = n˙CO(t) + n˙CO2(t) + n˙CH4(t) (6.26)
The normalized carbon-containing gases molar ﬂow rate and the normalized cumulative
amount of carbon-containing gases at time t are respectively given by:
n˙c,gasi(t)
ninc,char
=
dXc
dt
= Rg (6.27)
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nc,gasi = Xc =
∫ t
t=0 n˙c,gasi(t)dt
ninc,char
(6.28)
where ninc,char is the amount of carbon in the introduced char (mol), Xc and dXc/dt are
the carbon conversion rate and the instantaneous gasiﬁcation rate, respectively.
• In the case of char gasiﬁcation in the presence of steam and toluene (sets GS_2, GS_3 and
GO_4), the detected components in the product gas are H2, CO, CO2, CH4, C6H6 and
unconverted toluene. The formation of benzene is attributed to the hydrodealkylation
and the steam dealkylation reactions according to the following reactions:
C7H8 +H2 −→ C6H6 +CH4 (6.29)
C7H8 +H2O −→ C6H6 +CO+ 2H2 (6.30)
The toluene may also react on the char surface according to Reaction (6.21) to produce
a carbonaceous deposit which is further converted by steam reforming of coke according
to Reaction (6.22). The formation of CH4 is very low during each experiment and may
originate from both the hydrodealkylation reaction (Reaction (6.29)) and the interactions
between char and hydrogen [85].
The toluene conversion rate, noted Xtoluene, is deﬁned as the ratio between the molar
ﬂow rate of converted toluene and the one of introduced C7H8:
Xtoluene =
n˙inC7H8 − n˙C7H8
n˙inC7H8
(6.31)
where n˙C7H8 and n˙
in
C7H8
are the partial molar ﬂow rates of toluene at the reactor outlet
and inlet, respectively (mol.min−1). For each experiment, these partial molar ﬂow rates
were calculated once they have reached a constant value.
The selectivity of benzene is calculated according to the equation below:
SC6H6 =
6 · n˙C6H6
7 · (n˙inC7H8 − n˙C7H8)
(6.32)
where n˙C6H6 is the molar ﬂow rate of benzene (mol.min
−1).
In this work, it was found that the CO and the CH4 selectivities from toluene conver-
sion are very low. Therefore, it was assumed that 1 − SC6H6 represents the selectivity
of the produced coke from toluene polymerization (Reaction (6.21)). The rate of tars
polymerization (Rp) is obtained according to:
Rp =
7 ·Xtoluene · n˙inC7H8 − SC6H6 · 7 · (n˙inC7H8 − n˙C7H8)
ninc,char
(6.33)
where Rp is the rate of tars polymerization (mol.min−1.mol−1).
The carbon-containing gases molar ﬂow rate at the reactor outlet (n˙c,gas+tol(t)) is deter-
mined by the following equations:
n˙c,gas+tol(t) = n˙CO(t) + n˙CO2(t) + n˙CH4(t) (6.34)
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Again, the normalized carbon-containing gases molar ﬂow rate and the normalized cu-
mulative amount of carbon-containing gases at time t are respectively given by:
n˙c,gas+tol(t)
ninc,char
= Rsr +Rg (6.35)
nc,gas+tol(t) =
∫ t
t=0 n˙c,gas+tol(t)dt
ninc,char
(6.36)
6.8 Results and discussion
6.8.1 Steam gasification of char without toluene (experiments GS_1)
The results of the steam gasiﬁcation of char in a ﬂuidized bed reactor at 850˚ C with a steam
partial pressure of 0.4 bars (experiment GS_1d) are given in Figure 6.22 (A) which presents
the molar ﬂow rates of H2, CO, CO2 and CH4 versus time. First, this ﬁgure highlights that the
molar ﬂow rates of H2 and CH4 decrease with time while the ones of CO and CO2 decrease for
the ﬁrst 25 min before reaching a constant value. Besides, H2 is the larger produced component
during the steam gasiﬁcation of char. A large amount of CO and CO2 is also produced. These
three compounds are the results of the steam gasiﬁcation of carbon (Reaction (6.23)) and the
Water-Gas-Shift reaction (Reaction (6.37)):
CO+H2O⇄ CO2 +H2 (6.37)
A small amount of CH4 was also detected. As mentioned previously, it can be explained by
interactions between carbon and hydrogen in the reactor [85]. Similar results were obtained for
experiments with a steam partial pressure in the range of 0.05 to 0.2 bars. Besides, it was found
that the molar ﬂow rates of each component increase by raising the steam partial pressure.
The eﬀect of steam partial pressure on the carbon conversion rate is presented in Figure 6.22
(B). It can be seen that a raise of this parameter increases Xc. Besides, after approximately 20
min, the carbon conversion rate shows a linear proﬁle versus time which indicates a constant
instantaneous gasiﬁcation rate during the reaction.
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Figure 6.22: (A) Molar ﬂow rates of H2, CO, CO2 and CH4 versus time during the experiment
GS_1d, (B) carbon conversion rate versus time during the experiments GS_1.
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6.8.2 Interactions between char and toluene
6.8.2.1 Eﬀect of steam partial pressure with PC7H8 = 0.005 bars (experiments
GS_2)
As discussed in the introduction, interactions between char and tars can be summarized ac-
cording to Figure 6.20. Hence, during an experiment in the presence of char and toluene in the
reactor, two competing phenomena take place: the presence of char favors the toluene conversion
while the presence of toluene hinders the char gasiﬁcation with steam.
Figure 6.23 (A) presents the molar ﬂow rates of H2, CO, CO2 and CH4 versus time during the
gasiﬁcation of char with a steam partial pressure of 0.4 bars and in the presence of 0.005 bars
of toluene (experiment GS_2d). The black line in the ﬁgure indicates the beginning and the
end of the toluene injection. During this injection, the total molar ﬂow rate at the entrance of
the reactor does not change. The molar ﬂow rates of both toluene and nitrogen are adjusted
in order to obtain a toluene partial pressure of 0.005 bars in the gas stream. From Figure 6.23
(A), it can be seen that the addition of toluene in the reactor increases the molar ﬂow rates
of CH4 and H2 during the ﬁrst 15 min after the toluene injection before gradually decreasing.
This result can be attributed to the reaction of toluene polymerization according to Reaction
(6.21) which produces large amounts of hydrogen. The raise of the methane molar ﬂow rate is
attributed to the hydrodealkylation reaction between toluene and H2 (Reaction(6.29)). Besides,
it was found that the presence of toluene has no eﬀect on the molar ﬂow rates of CO and CO2
which indicates that the rate of char gasiﬁcation is not inﬂuenced by this parameter.
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Figure 6.23: (A) Molar ﬂow rates of H2, CO, CO2 and CH4 versus time during the steam
gasiﬁcation of char in the presence of toluene, (B) molar ﬂow rates of benzene and toluene versus
time, the black line indicates the beginning and the end of the toluene injection (experiment
GS_2d).
Figure 6.23 (B) shows the molar ﬂow rates of both benzene and toluene during the experiment
GS_2d. This ﬁgure highlights that the toluene molar ﬂow rate increases during the ﬁrst 15 min
after the toluene injection before reaching a constant value. This result emphasizes that the
char strongly favors the toluene polymerization at the beginning of the reaction before partially
losing its catalytic activity. After 15 min of toluene injection, the char activity is stabilized
and the toluene molar ﬂow rate has reached a constant value. In this case, the reaction of tar
polymerization leads to a decrease in the amount of active sites on the char surface while the
presence of steam tends to continuously maintain the catalytic activity of the solid by coke and
char gasiﬁcation. Therefore, a competing eﬀect between deactivation and regeneration of active
sites on the char surface occurs in the reactor. Besides, the molar ﬂow rate of benzene is constant
during the experiment which highlights that Reaction (6.29) takes place.
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Figure 6.24 presents the eﬀect of steam partial pressure on the toluene conversion (Xtoluene), the
selectivity of benzene (SC6H6) and the rate of tars polymerization (Rp). It can be seen that, an
increase in the steam partial pressure gives rise to:
• an increase in the toluene conversion. For instance, Xtoluene is equal to 0.18, 0.21, 0.38
and 0.49 for a steam partial pressure of 0.05, 0.1, 0.2 and 0.4 bars, respectively. This
eﬀect may be explained by the inﬂuence of steam partial pressure on both the reactions
of steam reforming of coke and gasiﬁcation of char as well as the steam dealkylation of
toluene. Indeed, an increase in PH2O favors Reactions (6.22) and (6.23) and maintains the
catalytic activity of char by continuously generating active sites on its surface. Therefore,
more toluene is converted on the reactive solid.
• a decrease in the selectivity of benzene and an increase in the selectivity of coke. As
the catalytic activity of char is maintained with the steam partial pressure, more toluene
can be polymerized on the char surface which leads to a higher production of coke. As
a consequence, the selectivity of benzene decreases while the one of coke increases.
• a raise of the rate of tars polymerization. This result is also due to the eﬀect of steam
partial pressure on the rates of coke and char gasiﬁcation (Rsr + Rg). Indeed, a higher
PH2O favors these reactions and promotes the formation of active sites which fosters the
tars polymerization [188,190].
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Figure 6.24: Eﬀect of steam partial pressure on Xtoluene, SC6H6 and Rp (experiment GS_2).
Comparison between Rsr and Rg
Figure 6.25 presents the eﬀect of steam partial pressure on the two normalized cumulative
amount of carbon-containing gases (nc,gasi and nc,gas+tol, see Equations (6.28) and (6.36)) ver-
sus time. The open and ﬁlled symbols correspond to experiments without and with toluene,
respectively while the vertical lines represent the toluene injection time. It can be seen that the
addition of toluene in the gas stream has no inﬂuence on the total amount of CO, CO2 and CH4.
The two curves almost coincide. Besides, nc,gasi and nc,gas+tol show a linear proﬁle versus time.
The diﬀerence between the rate of steam reforming of coke Rsr and the one of char gasiﬁcation
Rg is highlighted in Figure 6.26. This ﬁgure plots the normalized carbon-containing gases molar
ﬂow rate (i.e. Rsr+Rg, see Equation (6.35)) versus the instantaneous gasiﬁcation rate (Equation
(6.27)) for each steam partial pressure. These parameters were calculated from the slope of the
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Figure 6.25: Comparison between the cumulative amount of carbon versus time with and without
toluene in the gas stream (experiments GS_1 and GS_2), the black line indicates the beginning
of the toluene injection.
straight line in Figure 6.22 (B) and Figure 6.25. First, it was found that Rsr+Rg and Rg increase
by raising the steam partial pressure as the steam gasiﬁcation of both coke and char is favored
with PH2O. Results given in Figure 6.26 show a linear proﬁle between the two consumption
rates. Hence, the following relation can be written:
Rsr +Rg = α ·Rg (6.38)
where α is obtained from the slope of the straight line. It is equal to 1.03. This result emphasizes
that the normalized carbon-containing gases molar ﬂow rate (Rsr + Rg) is slightly higher than
the one of instantaneous gasiﬁcation rate Rg. Therefore, it can be concluded that the rate of
steam reforming of coke Rsr is much lower than the one of char gasiﬁcation Rg (Equation (6.39)).
As a consequence, the carbonaceous solid deposit produced by tars polymerization is much less
reactive than the initial char.
Rsr = 0.03 ·Rg (6.39)
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Figure 6.26: Eﬀect of steam partial pressure on the normalized carbon-containing gases molar
ﬂow rate (Rsr +Rg) versus char gasiﬁcation rate (Rg), determination of α.
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Comparison between Rc and Rg
From Figure 6.20, the rate of coke deposition Rc is deﬁned by the following expression. It
corresponds to the normalized molar ﬂow rate of unconverted coke during each experiment.
Rc = Rp −Rsr (6.40)
By combining Equation (6.33) and (6.35), Rg −Rc can be calculated as follows:
Rg −Rc =
n˙c,gas+tol(t)− 7 · (n˙inC7H8 − n˙C7H8)− 6 · n˙C6H6
ninc,char
(6.41)
Figure 6.27 plots Rg − Rc versus Rg for diﬀerent steam partial pressures. Several observations
can be made:
• Rg−Rc is positive which indicates that Rg > Rc for each steam partial pressure. There-
fore, the amount of carbonaceous solid (char + coke) in the reactor always decreases
during the experiment and the char activity is maintained. However, as mentioned by
several authors [188], this condition does not necessary lead to complete toluene conver-
sion (see Figure 6.24).
• Rg −Rc increases by raising the steam partial pressure. This indicates that PH2O has a
greater inﬂuence on Rg compared to Rc.
• A linear proﬁle between Rg − Rc and Rg is obtained. Hence, the following relation can
be written:
Rg −Rc = β ·Rg (6.42)
where β is obtained from the slope of the straight line. It is equal to 0.45. Therefore, it
can be concluded that the rate of coke deposition is lower (by more than half) than the
rate of char gasiﬁcation:
Rc = 0.55 ·Rg (6.43)
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Figure 6.27: Rg −Rc versus Rg for diﬀerent steam partial pressures, determination of β.
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6.8.2.2 Eﬀect of toluene partial pressure
A set of tests was conducted in order to investigate the eﬀect of toluene partial pressure during
experiments at 850˚ C with a steam partial pressure of 0.2 bars (experiment GS_3).
Figure 6.28 (A) shows the eﬀect of toluene partial pressure on the toluene conversion (Xtoluene),
the selectivity of benzene (SC6H6) and the rate of tars polymerization (Rp). It can be observed
that the toluene conversion decreases as the toluene partial pressure is increased. This is the
result of the char losing its catalytic activity due to coke deposition inside the pores [190]. As a
consequence, the selectivity of coke slightly decreases while the one of benzene increases. Finally,
as more toluene is introduced in the reactor, the rate of tars polymerization increases by raising
the toluene partial pressure.
Figure 6.28 (B) presents the eﬀect of toluene partial pressure on Rg − Rc. It can be observed
that this parameter is positive and continuously decreases by raising the toluene partial pressure.
These results emphasize that, for a toluene partial pressure up to 0.0075 bars:
• the rate of char gasiﬁcation is higher than the one of coke deposition Rg > Rc;
• the amount of solid carbon in the reactor continuously decreases during each experiment;
• the char has not completely lost its catalytic activity.
Besides, as the toluene partial pressure is increased, Rc progressively increases. It may be
assumed that for a toluene partial pressure higher than 0.0075 bars, the rate of coke deposition
(Rc) would become higher than the rate of char gasiﬁcation (Rg). In this case, the amount of
carbonaceous solid in the reactor would increase and a steam partial pressure of 0.2 bars would
not be suﬃcient to refresh the char which would lose its catalytic activity.
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Figure 6.28: Eﬀect of toluene partial pressure on (A) Xtoluene, SC6H6 and Rp, (B) Rg − Rc
(experiments GS_3).
6.8.3 Comparison between char, sand and olivine
This section aims to compare the eﬀect of the solid media and the steam partial pressure on
the amount of tar in the product gas for a given toluene partial pressure of 0.005 bars at the
entrance of the ﬂuidized bed reactor. The comparison has been based on the parameter RT
which represents the normalized rate of carbon-containing tars (C6H6 and C7H8) at the reactor
outlet. It is deﬁned as follows:
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RT =
6 · n˙C6H6 + 7 · n˙C7H8
7 · n˙inC7H8
(6.44)
Therefore, the purpose is to determine the proper operating conditions (i.e. solid materials and
reactive gas atmosphere in the reactor) to employ during the steam gasiﬁcation of biomass in
order to limit the amount of tar in the product gas.
The sets of experiments GS_2, GO_4, S_1, O_1 and O_2 were used for the comparison. For
experiments with char in the ﬂuidized bed reactor, the parameter RT was determined once the
molar ﬂow rates of both benzene and toluene in the product gas have reached a constant value.
In this case, the RT calculated is considered as the one which will be obtained for steady state
experiments.
Figure 6.29 presents the eﬀect of steam partial pressure on RT for diﬀerent solid media in the
reactor. Several observations can be drawn:
• For experiments without char in the reactor, the steam partial pressure has no inﬂuence
on toluene conversion over sand and olivine. A constant RT of 99% and 85% is obtained
in the case of tests with sand () and olivine particles (N), respectively.
• Experiments O_2 investigates the eﬀect of steam partial pressure for a constant hydrogen
partial pressure of 0.2 bars. Results show that a very small value of RT (< 1%) is obtained
when the steam partial pressure is 0.05 bars. When the steam partial pressure is raised,
RT increases before reaching a constant value for PH2O > 0.2 bars. This phenomenon
can be explained by the catalytic mechanism of olivine towards toluene conversion which
has been given in Figure 6.19. Indeed, olivine particles show a strong catalytic activity
when the ratio PH2/PH2O in the reactive atmosphere is above 1.5. In this case, very small
amounts of benzene are produced and toluene conversion is very high (Figure 6.29). For
a ratio up to 1.5, RT is almost constant and equal to about 80% (•).
• For experiments with a mixture of sand + 3% char () (experiment GS_2) and olivine
+ 3% char (×) (experiment GO_4), it was found that the presence of this carbona-
ceous solid in the reactor improves the tars conversion. In particular, it was shown that
the steam partial pressure is a key parameter for tars degradation which inﬂuences the
competition between the rate of coke depositon (Rc) and the rate of char gasiﬁcation
with steam (Rg). When the steam partial pressure is increased, the toluene conver-
sion increases while the benzene selectivity decreases which highlights a higher catalytic
activity of the char.
It is important to note that the amount of char in each experiment was ﬁxed to 17.4 g which
represent 3% of the ﬂuidized bed mass. It can be assumed that a higher amount of char may
signiﬁcantly improve the tars conversion. Besides, in this work, a char residence time of 60
min in the reactor is used which is much higher than the one of industrial gasiﬁers. Hence, in
industrial conditions, it can be assumed that the catalytic activity of char is higher and more
interactions between char and tars occur. Therefore, results given in Figure 6.29 in the presence
of char may be overestimated.
From results obtained in Figure 6.29, it can be seen that the best method to limit the amount of
tars is to increases the ratio PH2/PH2O in the reactor. In FICFB process, PH2O and PH2 are less
than 0.3 bars and 0.15 bars, respectively. Consequently, one way to control the ratio PH2/PH2O
in the gasiﬁer would be to reinject the produced syngas which would lead to an increase in the
reducing gas atmosphere and a decrease in the steam partial pressure.
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Figure 6.29: Normalized rate of carbon-containing tars (RT ) versus steam partial pressure for
diﬀerent solid media in the reactor, 850˚ C, Ptol = 0.005 bars.
6.9 Conclusion
This paper presented an experimental study regarding the eﬀect of steam and toluene partial
pressures on the steam gasiﬁcation of a biomass char in a ﬂuidized bed reactor. The purpose
was to understand the diﬀerent interactions which occur between toluene and char in a reactive
atmosphere representative of biomass gasiﬁcation processes.
Experiments were performed at 850˚ C and atmospheric pressure with sand particles as solid
medium. The steam partial pressure was varied between 0.05 and 0.4 bars while the one of
toluene was studied between 0.0025 and 0.0075 bars.
Results showed that the presence of toluene in the gas stream during the char gasiﬁcation with
steam leads to:
• an increase in the H2 production which is the result of tars polymerization on the char
surface leading to the formation of a carbonaceous solid (coke). This coke is much less
reactive towards steam gasiﬁcation than the initial char.
• a raise of the CH4 and benzene production which is attributed to the hydrodealkylation
of toluene.
For the operating conditions used in this work, the rate of coke deposition (Rc) was found to
be lower than the one of char gasiﬁcation (Rg) indicating that the catalytic activity of char is
maintained. Besides, it was found that an increase in the steam partial pressure yields to a raise
of the toluene conversion rate and a decrease in the selectivity of benzene.
Finally, a comparison between diﬀerent solid catalysts in the ﬂuidized bed reactor showed that
two operating conditions may be employed to limit the amount of tar in the product gas.
• First, the use of olivine combined with a ratio PH2/PH2O > 1.5 in the reactive gas
atmosphere leads to a toluene conversion rate higher than 90%.
• For experiments with ”sand + 3%” char and ”olivine + 3% char”, results indicated that
a steam partial pressure of 0.4 bars gives rise to a normalized rate of carbon-containing
tars in the product gas of about 30%.
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Conclusion générale
Ce chapitre 6 présente la conversion du toluène réalisée dans un mini réacteur à lit ﬂuidisé. Cette
étude a été menée en deux temps.
Tout d’abord, nous avons étudié l’eﬀet du type de médias solides (sable et olivine) et de l’atmo-
sphère réactive (vapeur d’eau et hydrogène) sur la dégradation du toluène. Les expériences ont
été conduites à pression atmosphérique à 850˚ C. La pression partielle de la vapeur d’eau a été
variée entre 0,05 et 0,4 bars et celle de l’hydrogène entre 0 et 0,2 bars.
Dans le cas des expérimentations avec du sable, aucun eﬀet catalytique n’a été observé. En
présence de vapeur d’eau, la conversion du toluène est très faible tandis que l’ajout d’hydrogène
engendre une dégradation partielle de ce goudron par la réaction d’hydrodéalkylation.
Pour les essais réalisés en présence d’olivine, un fort eﬀet catalytique de ce solide a été mis en
valeur lorsque l’atmosphère gazeuse est réductrice (PH2/PH2O supérieur à 1,5). Dans ce cas de
ﬁgure, le fer oxydé présent à la surface de l’olivine est réduit pour former du fer natif (Fe0). Ce
Fe0 catalyse la réaction de vaporeformage du toluène pour former du CO et du CO2. A titre
d’exemple, pour un ratio PH2/PH2O = 4, 99,5% du toluène en entrée du réacteur est converti
en matière carbonée telle que CO et CO2. Enﬁn, un mécanisme réactionnel de conversion du
goudron sur l’olivine a été proposé.
La deuxième partie de ce chapitre a étudié l’eﬀet de la présence de toluène lors de la vapogazéi-
ﬁcation du char dans un réacteur à lit ﬂuidisé. L’objectif est de comprendre les diﬀérentes inte-
ractions qui peuvent avoir lieu entre le char et un goudron modèle (toluène) dans une atmosphère
réactive représentative de la gazéiﬁcation de la biomasse. Les expériences ont été conduites à
850˚ C, à pression atmosphérique en présence de sable. Les pressions partielles de la vapeur d’eau
et du toluène ont été variées entre 0,05 et 0,4 bars et 0,0025 et 0,0075 bars, respectivement.
Les résultats expérimentaux ont démontré que la présence de toluène dans l’atmosphère gazeuse
entraîne une augmentation de la formation de H2, CH4 et de benzène due aux réactions de
cokéfaction et d’hydrodéalkylation du toluène. En particulier, nous avons observé que le coke
formé par cokéfaction du toluène est beaucoup moins réactif que le char initial. Par ailleurs, une
augmentation de la pression partielle de la vapeur d’eau entraîne une augmentation du taux de
conversion du toluène et une diminution de la sélectivité du benzène.
L’étude comparative entre les résultats obtenus avec les deux types de médias utilisés (sable et
olivine) a permis de dégager deux tendances :
• Pour des faibles pressions partielles de la vapeur d’eau (PH2O < 0, 1 bar : conditions
éloignées de celles utilisées lors de la vapogazéiﬁcation de la biomasse), l’utilisation de
l’olivine comme média ﬂuidisé combiné à un ratio PH2/PH2O > 1, 5 dans l’atmosphère
gazeuse permet de convertir plus de 90% du toluène en entrée sans formation de benzène.
Ainsi, l’olivine peut être utilisée :
- dans un réacteur à lit ﬂuidisé en aval du gazéiﬁeur pour puriﬁer le gaz de synthèse
en ajustant la valeur de PH2 ;
- dans le gazéiﬁeur lui-même en recyclant une partie du gaz de synthèse sec.
• Pour des fortes pressions partielles de la vapeur d’eau (PH2O > 0, 1 bar : conditions
propices à la vapogazéiﬁcation de la biomasse), la présence de char permet de diminuer
le taux de goudron en sortie. La pression partielle de la vapeur d’eau a un eﬀet identique
pour les deux médias testés (sable ou olivine) en présence de char. Cependant, son eﬀet
est légèrement plus prononcé pour l’olivine pour des fortes valeurs de ce paramètre.
Ainsi, lorsque le rapport PH2/PH2O est inférieur à 1,5 la nature du média n’a pas un rôle
signiﬁcatif sur le taux de goudron en sortie.
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Nomenclature de l’article 2
Symboles romans :
ninc,char : amount of carbon in
the introduced char
[ mol ]
n˙c,gasi(t) : carbon-containing gases
molar flow rate at the
reactor outlet
[ mol.s−1 ]
n˙c,gas+tol(t) : carbon-containing gases
molar flow rate at the
reactor outlet
[ mol.s−1 ]
n˙inC7H8 : toluene molar flow rate
at the entrance of the
reactor
[ mol.s−1 ]
n˙t(t) : instantaneous total
molar flow rate
[ mol.s−1 ]
n˙i(t) : instantaneous partial
molar flow rate of
component i
[ mol.s−1 ]
nc,gasi : normalized cumulative
amount of
carbon-containing gases
at time t
[ − ]
nc,gas+tol(t) : normalized cumulative
amount of
carbon-containing gases
at time t
[ − ]
Rc : rate of coke
deposition
[ mol.s−1.mol−1 ]
Rg : rate of char
gasification
[ mol.s−1.mol−1 ]
Rp : rate of tars
polymerization
[ mol.s−1.mol−1 ]
Rsr : rate of coke
gasification
[ mol.s−1.mol−1 ]
RT : normalized rate of
carbon-containing
tars
[ − ]
SC6H6 : selectivity of benzene [ − ]
t : time [ s ]
xi(t) : instantaneous molar
fraction of
component i
[ − ]
Xc : carbon conversion
rate
[ − ]
Xtoluene : toluene conversion
rate
[ − ]
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Conclusions générales
Les travaux de cette thèse s’inscrivent dans le cadre du développement de méthodologies aﬁn
d’accéder à la cinétique intrinsèque des transformations de la biomasse (pyrolyse, gazéiﬁcation,
combustion et reformage des goudrons) dans les conditions opératoires représentatives des lits
ﬂuidisés. Les outils expérimentaux développés sont utilisables pour diﬀérentes réactions gaz-
solide et catalytiques. Cette section présente les conclusions générales tirées de chaque chapitre :
Chapitre 1 : Pyrolyse de la biomasse en réacteur à lit ﬂuidisé : caractérisation et
réactivité des chars
Lors de la pyrolyse de la biomasse en lit ﬂuidisé, le bois subit des transformations complexes et
rapides conduisant à la formation d’un résidu solide (char) dont les propriétés physico-chimiques
et la réactivité sont fortement dépendantes des conditions opératoires et de la nature de la
biomasse utilisée. Dans ce chapitre, une étude expérimentale a été réalisée aﬁn de mettre en
évidence :
• les diﬀérents événements thermiques ayant lieu au sein d’une particule de bois lors de la
pyrolyse en réacteur à lit ﬂuidisé,
• l’eﬀet des conditions opératoires de pyrolyse (température et vitesse de chauﬀe) et de la
nature de la biomasse initiale sur :
- les propriétés physico-chimiques et structurelles des chars,
- la réactivité des chars en combustion.
La pyrolyse a été réalisée dans un réacteur à lit ﬂuidisé en atmosphère inerte d’azote, à pres-
sion atmosphérique et pour trois températures diﬀérentes 450, 650 et 850˚ C. Les particules de
biomasse utilisées sont des granulés d’écorce de bois de hêtre et des bâtonnets de bois de hêtre.
Les proﬁls de température enregistrés au sein des particules de bois lors de leur insertion dans
le réacteur à lit ﬂuidisé ont montré que la dégradation thermique d’une particule de biomasse
s’eﬀectue en 3 étapes : la dégradation de l’hémicellulose entre 200 et 315˚ C, la décomposition
de la cellulose entre 315 et 400˚ C et enﬁn la dégradation exothermique de la lignine pour des
températures supérieures à 400˚ C. Ces 3 étapes se déroulent sur une même plage de température,
quel que soit le type de réacteurs utilisé pour la pyrolyse (ATG ou lit ﬂuidisé). Par ailleurs,
l’échauﬀement de la particule ne se fait pas de manière uniforme. La vitesse de chauﬀe de
la surface est beaucoup plus importante que celle du centre de la particule. Cette dernière
augmente avec la température du réacteur. Elle dépend également des propriétés des biomasses,
plus particulièrement de sa masse volumique. En eﬀet, nous avons observé qu’une réduction de
la masse volumique semble favoriser la vitesse de chauﬀe de la particule.
La détermination des propriétés physico-chimiques des chars par des techniques de caractérisa-
tion du solide a montré que le char est constitué à la fois de carbones amorphes et de carbones
agencés selon des cycles aromatiques. Une augmentation de la température de pyrolyse entraîne :
• la formation d’un char avec une structure macroscopique de plus en plus désordonnée,
• une diminution de la teneur en oxygène et hydrogène associée à une augmentation de la
teneur en carbones agencés selon des cycles aromatiques,
• une augmentation de la quantité de cycles aromatiques de grandes tailles pour se rap-
procher d’une structure graphitique.
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En ce qui concerne la réactivité des chars en combustion, nous avons observé qu’elle augmente
avec la diminution de la température de pyrolyse. La nature de la biomasse a également un eﬀet
notable sur la réactivité du char produit. Le char issu de la pyrolyse des granulés de bois est plus
réactif que celui issu de la pyrolyse des bâtonnets. Cet eﬀet a été expliqué par la plus grande
teneur en cendre des granulés qui catalyse la réaction de combustion. De plus, le char issu de
la pyrolyse des bâtonnets a une structure plus aromatique que le char issu de la pyrolyse des
granulés.
Chapitre 3 : Installation expérimentale, système d’analyse et étude thermique
La conception et la mise au point d’un mini-réacteur à lit ﬂuidisé fonctionnant pour des tem-
pératures inférieures à 1000˚ C avec une alimentation gazeuse et en solide parfaitement maîtrisée
a permis de réaliser les études cinétiques de combustion et de gazéiﬁcation du char ainsi que de
craquage et reformage de goudrons (toluène et phénol).
Cette installation expérimentale est équipée des sytèmes :
• d’acquisition de données ;
• de régulation de température ;
• d’alimentation de gaz et de solide dans le réacteur ;
• d’échantillonnage et d’analyse des gaz incondensables et des goudrons.
Par ailleurs, grâce à des dispositifs annexes mis au point, elle peut être alimentée par des
goudrons modèles avec des concentrations bien déﬁnies.
Une étude thermique et hydrodynamique sur ce réacteur a permis de déterminer les points de
fonctionnement propices aux études cinétiques de combustion et de gazéiﬁcation du char et de
reformage de goudrons.
De plus, par le traçage de la phase gazeuse, nous avons évalué et modélisé le retard induit par le
système d’échantillonnage et d’analyse des gaz (fonction de transfert). Cette dernière est utilisée
pour corriger les données expérimentales.
Chapitre 2 et chapitre 4 : Etude cinétique de combustion du char en thermobalance
et en réacteur à lit ﬂuidisé
Ces deux chapitres ont proposé une étude cinétique de combustion du char en thermobalance
(ATG) et dans un réacteur à lit ﬂuidisé, en conditions isothermes.
Les résultats expérimentaux ont montré que :
• pour des températures inférieures à 400˚ C, la combustion du char s’eﬀectue en régime
chimique. Ainsi, la plage de températures explorée est comprise entre 330 et 400˚ C et
celle de la pression partielle d’oxygène entre 5065 et 21273 Pa.
• l’exploitation et l’interprétation des données cinétiques doivent tenir compte des fonctions
de transfert.
• le type d’installations expérimentales utilisé a un eﬀet conséquent sur la cinétique. La
combustion du char en réacteur à lit ﬂuidisé est plus rapide que celle en ATG. Cette
diﬀérence est attribuée aux phénomènes de diﬀusion et d’oxydation du CO en phase
homogène dans la zone stagnante du creuset de la thermobalance. Les forts gradients de
concentration générés diminuent le ﬂux d’oxygène à la surface des particules de char et
donc la vitesse de réaction.
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• la combustion du char s’eﬀectue en deux étapes. Tout d’abord, le carbone présent dans
le char réagit avec l’oxygène pour produire du monoxyde de carbone (réaction en phase
solide). Ce dernier va ensuite diﬀuser en dehors de la particule pour réagir en phase
homogène avec l’oxygène.
Enﬁn, la modélisation cinétique a démontré que le modèle volumique uniforme (VM) représente
de manière satisfaisante nos résultats expérimentaux. Il se présente sous la forme suivante :
dXc
dt
= 901067 · exp
(
−144250
RTp
)
· P 0.59O2,s · (1−Xc) (6.45)
avec,Xc le taux de conversion (-), t le temps en (s),R la constante des gaz parfaits (J.mol−1.K−1),
Tp la température (K) et PO2,s est la pression partielle d’oxygène à la surface du char (Pa).
Chapitre 5 : Etude cinétique de gazéiﬁcation du char en réacteur à lit ﬂuidisé
L’étude cinétique de gazéiﬁcation du char a été conduite pour des températures comprises entre
700 et 850˚ C, des pressions partielles de la vapeur d’eau entre 0,1 et 0,7 bars et d’hydrogène
entre 0,1 et 0,25 bars. Le char utilisé a été obtenu par pyrolyse rapide des bâtonnets dans un
réacteur à lit ﬂuidisé à 650˚ C.
L’étude expérimentale a démontré que la gazéiﬁcation du char s’eﬀectue en deux étapes :
1. une dégradation partielle du char (appelé ”dévolatilisation”) juste après son introduction
dans le réacteur à lit ﬂuidisé qui entraîne la formation de gaz incondensables. Ce phénomène
met en jeu des transformations complexes et rapides dépendant des propriétés physico-
chimiques du char et des conditions opératoires (T, PH2O et PH2).
2. la gazéiﬁcation à la vapeur d’eau du résidu solide carboné formé pour produire du gaz de
synthèse. Pendant cette étape, les réactions de vapogazéiﬁcation du carbone et de Water-
Gas-Shift contrôlent la transformation de la phase solide.
Par ailleurs, les interactions entre l’hydrogène et la surface du char sont à l’origine de la formation
de CH4 lors de la gazéiﬁcation. Les constatations thermodynamiques et les résultats expérimen-
taux suggèrent également que la formation de méthane est directement liée aux interactions
chimiques entre l’hydrogène et les espèces aromatiques contenues dans le char.
L’étude cinétique a démontré que le modèle du noyau rétrécissant (SCM) permet de représenter
de manière satisfaisante les résultats expérimentaux. L’eﬀet inhibiteur de l’hydrogène a été pris
en compte à partir d’une expression empirique. La loi cinétique proposée s’exprime sous la
forme :
dXc
dt
=
2 ·Mc
R0 · ρt,c(1− εp)xc ·
(
PH2O
PH2O + PH2
)0.74
5, 86 · exp
(
−122880
RTp
)
·P 0,62H2O · (1−Xc)
1/2 (6.46)
avec, Xc le taux de conversion, t le temps (s), Mc la masse molaire du carbone (kg.mol−1),
R0 le rayon de la particule de char (m), ρt,c la masse volumique réelle du char (kg.m−3), εp la
porosité du char, xc la fraction massique de carbone dans le char, R la constante des gaz parfaits
(J.mol−1.K−1) et Tp la température (K).
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Chapitre 6 : Etude du craquage et reformage du toluène en réacteur à lit ﬂuidisé
La présence de goudron dans le gaz de synthèse issu de la gazéiﬁcation de la biomasse est
actuellement un verrou majeur au développement industriel de ce procédé. Ce chapitre présente
une étude sur la conversion d’un goudron modèle (toluène), représentatif des goudrons ”tertiai-
res”, en réacteur à lit ﬂuidisé. Les eﬀets de la composition de l’atmosphère réactive (H2O, H2,
N2 et C7H8) et des diﬀérents solides (sable, olivine et char) présents dans le réacteur sur la
dégradation du toluène ont été investigués. Cette étude a été menée en deux temps.
1. Tout d’abord, nous avons étudié l’eﬀet du type de média solide (sable et olivine) et de
l’atmosphère réactive (vapeur d’eau et hydrogène) sur la dégradation du toluène. Les
expériences ont été conduites à 850˚ C pour des pressions partielles de vapeur d’eau et
d’hydrogène comprises entre 0,05 et 0,4 bars et 0 et 0,2 bars, respectivement.
- Dans le cas des expérimentations avec du sable, aucun eﬀet catalytique n’a été ob-
servé. En présence de vapeur d’eau, la conversion du toluène est très faible tandis que
l’ajout d’hydrogène engendre une dégradation partielle de ce goudron par la réaction
d’hydrodéalkylation.
- Pour les essais réalisés en présence d’olivine, un fort eﬀet catalytique de ce solide a
été mis en valeur lorsque l’atmosphère gazeuse est réductrice (PH2/PH2O supérieur à
1,5). Dans ce cas de ﬁgure, le fer oxydé présent à la surface de l’olivine est réduit pour
former du fer natif (Fe0). Ce Fe0 catalyse la réaction de vaporeformage du toluène
pour former du CO et du CO2. A titre d’exemple, pour un ratio PH2/PH2O = 4,
99,5% du toluène en entrée du réacteur sont convertis en matière carbonée telle que
CO et CO2. Enﬁn, un mécanisme réactionnel de conversion du goudron sur l’olivine
a été proposé.
2. La deuxième partie de ce chapitre a mis en évidence les diﬀérentes interactions qui peuvent
avoir lieu entre le char et un goudron modèle (toluène) dans une atmosphère réactive
représentative de la gazéiﬁcation de la biomasse. Ainsi, nous avons étudié l’eﬀet de la
présence de toluène lors de la vapogazéiﬁcation du char dans un réacteur à lit ﬂuidisé. Les
expériences ont été conduites à 850˚ C pour des pressions partielles de la vapeur d’eau et
du toluène entre 0,05 et 0,4 bars et 0,0025 et 0,0075 bars, respectivement.
Les résultats expérimentaux ont démontré que la présence de toluène dans l’atmosphère
gazeuse entraîne une augmentation de la formation de H2, CH4 et de benzène due aux
réactions de cokéfaction et d’hydrodéalkylation du toluène. En particulier, nous avons
observé que le coke formé par cokéfaction du toluène est beaucoup moins réactif que le
char initial. Par ailleurs, une augmentation de la pression partielle de la vapeur d’eau
entraîne une augmentation du taux de conversion du toluène et une diminution de la
sélectivité du benzène.
L’étude comparative entre les résultats obtenus avec les deux types de médias utilisés
(sable et olivine) a permis de dégager deux tendances :
- Pour des faibles pressions partielles de la vapeur d’eau (PH2O < 0, 1 bar : conditions
éloignées de celles utilisées lors de la vapogazéiﬁcation de la biomasse), l’utilisation de
l’olivine comme média ﬂuidisé combiné à un ratio PH2/PH2O > 1, 5 dans l’atmosphère
gazeuse permet de convertir plus de 90% du toluène en entrée sans formation de
benzène. Ainsi, l’olivine peut être utilisée soit dans un réacteur à lit ﬂuidisé en aval
du gazéiﬁeur pour puriﬁer le gaz de synthèse en ajustant la valeur de PH2 ou dans le
gazéiﬁeur lui-même en recyclant une partie du gaz de synthèse sec.
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- Pour des fortes pressions partielles de la vapeur d’eau (PH2O > 0, 1 bar : conditions
propices à la vapogazéiﬁcation de la biomasse), la présence de char permet de dimi-
nuer le taux de goudron en sortie. La pression partielle de la vapeur d’eau a un eﬀet
identique pour les deux médias testés (sable ou olivine) en présence de char. Cepen-
dant, son eﬀet est légèrement plus prononcé pour l’olivine pour des fortes valeurs de
ce paramètre. Ainsi, lorsque le rapport PH2/PH2O est inférieur à 1,5 la nature du
média n’a pas un rôle signiﬁcatif sur le taux de goudron en sortie.
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Perspectives
L’approfondissement des études menées dans ce travail nécessite des travaux complémentaires
sur les diﬀérents axes :
• Les études de combustion et de gazéiﬁcation ont été menées sur du char produit par
pyrolyse rapide de bois dans un réacteur annexe. Selon certains chercheurs, ce protocole
entraîne des traitements thermiques supplémentaires conduisant à un réarrangement de
la structure du char pouvant modiﬁer sa réactivité. Il est ainsi intéressant de réaliser une
étude cinétique sur les chars issus de la pyrolyse in-situ des bâtonnets et des granulés de
bois en mini-réacteur à lit ﬂuidisé. Cependant, l’exploitation des données nécessite une
caractérisation des chars (taille, composition, taux de production, porosité...) issus de
l’étape de pyrolyse en atmosphère réactive et la mise en place de protocoles particuliers
(exemple : trempe rapide).
• En ce qui concerne la combustion du char en réacteur à lit ﬂuidisé, une étude cinétique à
plus hautes températures est nécessaire. En eﬀet, pour des températures de combustion
supérieures à 400˚ C, les résultats expérimentaux ont montré que :
- la combustion a lieu en conditions non-isothermes ;
- les phénomènes de transfert de matière et de chaleur ainsi que la réaction chimique
jouent un rôle important ;
- l’hydrodynamique autour de la particule et la réaction en phase gaz interviennent
dans la cinétique globale de la réaction.
Ainsi, une étude expérimentale sur l’installation existante est déjà envisagée. Dans la
conﬁguration actuelle, l’analyse des gaz est réalisée toutes les 3 minutes. Un remplace-
ment du système d’analyse par des analyseurs infrarouges permettrait d’acquérir une
quantiﬁcation des gaz incondensables quasi-instantanée. L’exploitation et la modélisa-
tion des résultats expérimentaux seront combinées à une approche numérique (CFD 3D)
en collaboration avec des spécialistes de mécanique des ﬂuides.
• Les travaux réalisés pendant cette thèse ont porté sur des chars obtenus par pyrolyse
rapide de bois de hêtre. Cependant, les tendances actuelles sur le marché du bois incitent
à se tourner vers d’autres ressources lignocellullosiques telles que les résidus agricoles,
les déchets verts municipaux et les boues de station d’épuration, qui peuvent être con-
sidérées comme des déchets ultimes et valorisables sous forme de gaz verts. Les travaux
actuels réalisés au Laboratoire de Génie Chimique s’orientent vers ce type de biomasses
atypiques, en particulier les boues de station d’épuration (boues de STEP) et les diges-
tats issus de leur méthanisation. Ces biomasses sont constituées de matières organiques
avec une forte teneur en cendres (environ 19% massique). Les outils expérimentaux et la
méthodologie développés au cours de cette thèse sont utilisés pour les études cinétiques
de gazéiﬁcation et de combustion des chars issus de ces déchets en mettant l’accent sur
l’eﬀet des cendres sur leur réactivité.
• Enﬁn, en ce qui concerne l’étude sur le craquage et le reformage des goudrons, les travaux
suivants sont envisagés :
- compléter l’étude du craquage et du reformage du toluène avec d’autres types de
goudron. Ce travail sera réalisé sur l’installation expérimentale existante. Les es-
sais préliminaires ont été conduits sur le craquage et le reformage du phénol et ont
montré la ﬁabilité du dispositif de génération de goudron. Le phénol est un ex-
cellent représentant des goudrons secondaires et précurseur de nombreux goudrons
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tertiaires. Une étude est également envisagée sur la conversion du naphtalène en lit
ﬂuidisé. En eﬀet, ce dernier est présent dans le gaz de synthèse issu de la gazéiﬁcation
de la biomasse en double lit ﬂuidisé circulant. Par ailleurs, les résultats expérimen-
taux tirés de ces études permettraient de compléter les conclusions obtenues sur les
mécanismes réactionnels de conversion du toluène sur l’olivine et le char.
- l’inﬂuence des spéciations du fer sur le craquage et le reformage des goudrons. L’ob-
jectif de ce travail est de réaliser des essais expérimentaux avec un autre catalyseur
à base de fer. Il a été produit par les opérations d’imprégnation en voie liquide,
de séchage et de calcination à 850˚ C. Le support solide employé est des particules
poreuses de silice et le précurseur utilisé est du nitrate de fer. Les essais expérimen-
taux permettraient de mettre en évidence les diﬀérents états d’oxydation du fer en
fonction de la température, de l’atmosphère gazeuse et de justiﬁer les conclusions
tirées de l’étude sur l’eﬀet catalytique de l’olivine.
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Annexe A
Profil de température du centre
d’une particule de bois lors de la
pyrolyse à 650˚ C
Les Figures A.1 et A.2 présentent le proﬁl de température et de vitesse de chauﬀe du centre des
particules de PEL et de STI en fonction du temps lors de leur introduction dans le réacteur à
650˚ C. Les diﬀérentes étapes de pyrolyse sont indiquées sur les ﬁgures et sont explicitées dans
la section 1.2.4.1. Par ailleurs, les valeurs du temps de pyrolyse (τp) et de la vitesse de chauﬀe
moyenne des particules de biomasses (β) lors des pyrolyses à 650˚ C sont répertoriées dans le
Tableau 1.6.
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Figure A.1 – Proﬁl de température et de la vitesse de chauﬀe de la particule de bâtonnet de
bois de hêtre lors de la pyrolyse à 650˚ C.
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Figure A.2 – Proﬁl de température et de la vitesse de chauﬀe de la particule de granulé d’écorce
de bois de hêtre lors de la pyrolyse à 650˚ C.
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Annexe B
Techniques d’analyse et de
caractérisation du solide
Pycnomètre à hélium
La masse volumique réelle des diﬀérents chars a été estimée à l’aide d’un pycnomètre à hélium
Micromeritics. Un échantillon de char de masse connue mc est placé dans une cellule (de volume
connu Vcell) du pycnomètre à gaz. La cellule du pycnomètre doit être remplie au minimum au
2/3 avec l’échantillon solide pour que la mesure soit supérieure à la sensibilité des capteurs de
pression.
L’hélium est introduit dans la cellule Vcell à une pression P1. Il est ensuite relaché dans une
seconde cellule de volume connu V2 avec une nouvelle pression d’équilibre P2. La loi de Mariotte
donne l’égalité suivante :
(P1 − Patm) · V1 = (P2 − Patm) · V2 (B.1)
avec, Patm la pression atmosphérique (Pa), P1 et P2 les pressions d’équilibre (Pa) et V1 et V2 les
volumes des cellules 1 et 2 (m3).
Sachant que la masse de char introduite mc occupe un volume Vc, le volume V1 peut s’écrire de
la forme, V1 = Vcell − Vc. On en déduit alors :
Vc = Vcell − V2 · (P2 − Patm)
P1 − Patm (B.2)
La masse volumique réelle du char se calcule alors par la relation suivante :
ρc =
mc
Vc
(B.3)
Microscope électronique à balayage (MEB)
Le microscope électronique à balayage (MEB) repose sur l’interaction entre un faisceau d’élec-
trons et la surface d’un échantillon. Les électrons primaires viennent percuter la structure à
analyser et sont réﬂéchis soit en électrons secondaires soit en électrons rétrodiﬀusés.
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Les électrons secondaires ont une faible énergie et sont émis au niveau de la surface de l’échantil-
lon. Ils sont très sensibles aux changements de structure de l’échantillon et une légère variation
va entraîner une quantité plus ou moins importante d’électrons secondaires. Ils permettent ainsi
une topographie précise de la structure. Les électrons rétrodiﬀusés résultent de l’intéraction en-
tre les électrons primaires du faisceau et les noyaux d’atomes de l’échantillon. Ils ont une forte
énergie et permettent principalement d’obtenir un constraste topographique. Ces électrons vont
émettre des photons bien spéciﬁques à chaque atome et permettent ainsi l’analyse dispersive en
énergie (EDX) pour connaître le type d’atome présent dans l’échantillon.
La topographie de la surface du char a été étudiée à l’aide d’un microscope électronique à
balayage MEB FEG JSM 7100FTTLS de chez Jeol au Laboratoire de Génie Chimique. Les
chars ont été délicatement fracturés pour obtenir de ﬁns morceaux exploitables pour l’analyse.
Un ﬁlm d’or de 10 nm a été appliqué sur les particules de biomasse et de char pour éviter leur
dégradation.
Analyses FTIR
La spectroscopie infrarouge repose sur la vibration des liaisons entre atomes d’une molécule
qui correspond à des transitions entre les diﬀérents niveaux d’énergie vibrationnelle. Lors de
la spectroscopie infrarouge, un solide porté à haute température rayonne par incandescence et
engendre un rayon incident d’intensité I0 et de longueur d’onde λ (2, 5 µm < λ < 20 µm) qui
traverse un échantillon solide. Si l’énergie véhiculée par le faisceau correspond à une diﬀérence
entre deux niveaux d’énergie (Equation (B.4)) alors il pourra y avoir adsorption des photons.
∆E = h · ν = h · c
λ
= h · c · σ (B.4)
avec, ∆E la diﬀérence entre deux niveaux d’énergie (J), h la constante de Planck, h = 6, 63.10−34
J/s, ν la fréquence du rayon incident (s−1), c la vitesse de la lumière dans le vide, c = 3.108
m/s, λ le nombre d’onde (m−1).
Une partie du rayonnement est alors absorbée, et l’intensité du rayonnement transmis I est
inférieure à I0. Lors de l’absorption, deux modes de vibrations des liaisons chimiques entre
atomes sont observés. Les élongations symétriques et antisymétriques traduisent une variation
de la longeur de la liaison chimique tandis que les déformations illustrent la modiﬁcation de
l’angle. Un détecteur thermique sensible à la chaleur dégagée par l’absorption des photons du
rayonnement incident permet de quantiﬁer deux grandeurs :
• la transmittance, déﬁnie par T = II0 ,
• l’absorbance, déﬁnie par A = log
(
I0
I
)
.
Le spectre de l’échantillon est obtenu en traçant A ou T en fonction du nombre d’onde σ = 1λ =
ν
c
(cm−1) du rayonnement incident. Un schéma récapitulatif de la spectroscopie infrarouge est
donné Figure B.1.
La spectroscopie infrarouge a été réalisée au Laboratoire de Génie Chimique à l’aide d’un spec-
tromètre Tensor 27 de chez Bruker relié à un détecteur DigitectTM DLaTGS haute sensibilité.
Les échantillons de char ont été au préalable broyés puis mélangés à du KBr pour favoriser la
dispersion. Environ 2 mg de char pour 200 g de KBr ont été mélangés. Un appareil de compres-
sion a été utilisé pour former deux pastilles (une pour le mélange Char + KBr et une pour du
KBr utilisée comme référence). Plusieurs spectres ont été obtenus pour chaque échantillon aﬁn
d’acquérir des résultats répétables et représentatifs. Les spectres sont présentés en absorbance
et la contribution de l’eau et du CO2 a été retirée lors de l’interprétation.
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Source de rayonnement
2,5 μm < λ < 20 μm
Faisceau de référence (I0)
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Echantillon
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Spectre
Figure B.1 – Schéma de principe de la spectroscopie infrarouge.
Diffraction des Rayons X (DRX)
L’analyse par diﬀraction des rayons X est une technique non destructive permettant d’identi-
ﬁer les phases cristallines d’un échantillon solide. Lorsqu’un faisceau de rayons X vient irradier
un échantillon, certaines ondes sont diﬀractées dans une direction précise en fonction de l’or-
ganisation cristalline du matériaux (Figure B.2). En eﬀet, les corps cristallins sont constitués
d’un empilement de plans réticulaires d’indice de Miller (hkl). La distance qui sépare deux
plans réticulaires est appelée distance-inter-réticulaire (dhkl). Les pics de diﬀraction peuvent
être déterminés à partir de la loi de Bragg :
2 · dhkl · sin θ = n · λ (B.5)
avec, dhkl la distance inter-réticulaire des plans d’indice de Miller (hkl) (nm), θ le demi-angle de
déviation (rad), λ la longueur d’onde des rayons X (nm), n un nombre entier.
Figure B.2 – Schéma de principe de la diﬀraction des rayons X sur des plans réticulaires.
Les diﬀractogrammes ont été enregistrés sur un diﬀractomètre D8 ADVANCE de chez Bruker
équipé d’un tube RX avec une anode en cuivre (λ= 1,5418 Å), au Centre Inter-universitaire de
Recherche et d’Ingénierie des Matériaux (CIRIMAT) de Toulouse. Les enregistrements ont été
eﬀectués avec un balayage compris entre 10 et 80˚ en 2θ, par pas de 0,02˚ .
Spectroscopie Raman
La spectroscopie Raman résulte de l’intéraction des photons d’une source de lumière monochro-
matique avec les molécules de l’échantillon solide. Pour ce faire, un milieu matériel est éclairé par
une lumière monochromatique (source laser), c’est à dire une radiation électromagnétique dont
la fréquence est connue avec précision. Une fraction des photons constituant cette radiation est
réﬂéchie ou absorbée, et une fraction beaucoup plus faible est diﬀusée dans toutes les directions
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de l’espace. Parmi les photons diﬀusés, la plupart ont la même fréquence ν0 que le rayonnement
initial. Ce phénomène de diﬀusion sans changement de fréquence s’appelle la diﬀusion Rayleigh.
Pour moins d’un millième des photons diﬀusés, un changement de fréquence est observé qui
correspond à l’eﬀet Raman. Pour que la diﬀusion Raman se produise, il faut que le champ
électrique de la lumière excitatrice induise un changement de polarisabilité de la molécule. Cette
dernière représente la facilité avec laquelle le nuage électronique peut se distordre sous l’eﬀet
d’un champ électrique appliqué. Soit νd, la fréquence des photons diﬀusés, deux cas de ﬁgure
peuvent se présenter :
• νd < ν0 → νv = ν0 − νd, c’est la diﬀusion Raman Stokes,
• νd > ν0 → νv = νd − ν0, c’est la diﬀusion Raman anti-Stokes.
Dans les deux cas, les écarts de fréquence νv sont égaux aux fréquences de vibration des molécules
considérées. Plutôt que de déﬁnir les raies Raman par leur nombre d’onde (utilisé en spectro-
scopie infrarouge), il est d’usage de mettre en évidence la grandeur νv caractéristique de la
molécule et indépendante du choix de la radiation excitatrice ν0. C’est donc cette grandeur, égale
à l’écart de nombre d’onde entre la raie Raman et la raie Rayleigh qui apparaît sur les spec-
tres. La spectroscopie Raman est une technique complémentaire à la spectroscopie infrarouge.
En eﬀet, certaines vibrations sont seulement actives en infrarouge et d’autres uniquement en
Raman.
La spectroscopie Raman a été réalisée à l’air à une température de 20˚ C à l’aide d’un appareil
Horiba Jobin Yvon Labram HR 800 équippé d’un laser He/Ne au Centre Inter-universitaire de
Recherche et d’Ingénierie des Matériaux (CIRIMAT). La puissance du laser est de 19 MW. Les
échantillons de char ont préalablement été broyés avant analyse.
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Figure B.3 – Comparaison des méthodes utilisées pour la spectroscopie Raman, les trois méth-
odes sont décrites dans le Tableau B.1.
Lors d’une analyse Raman, plusieurs paramètres peuvent varier pour obtenir un spectre ex-
ploitable et répétable. La source du laser peut varier, une source continue Hélium/Néon avec
une longueur d’onde de 633 nm ou une source continue Nd-YAG émettant à 532 nm. L’utilisa-
tion de ﬁltre peut éviter à l’échantillon de se dégrader thermiquement. L’objectif du microscope,
le temps d’exposition et d’accumulation permettent une meilleure précision du spectre obtenu.
L’intensité du laser peut dégrader thermiquement les particules de char et donc aﬀecter sa struc-
ture [195]. Expérimentalement, il a été impossible d’obtenir un spectre convenable et répétable
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sans diminuer l’intensité du laser. Pour réduire cette émission thermique, des ﬁltres (Di) ont
été appliqués à la source laser aﬁn d’atténuer son intensité. Ils sont en eﬀet un excellent moyen
pour diminuer la dissipation de la chaleur au sein de l’échantillon et empêcher sa dégradation
durant l’acquisition. Trois ﬁltres diﬀérents (D3 > D2 > D1) ont été testés sur le char du LGC
à 450˚ C selon les méthodes d’acquisition présentées Tableau B.1.
Tableau B.1 – Méthodes utilisées pour la spectroscopie Raman.
Méthode
Source du
Filtre
Objectif du Temps d’exposition Nombre
laser [nm] microscope [s] d’accumulation
1 633 D1 x100 60s 2
2 633 D2 x100 60s 2
3 633 D3 x100 60s 2
Les résultats sont donnés sur la Figure B.3. Les spectres sont présentés pour un déplacement
Raman compris entre 800 et 1800 cm−1 et aﬃchés en pleine échelle aﬁn de pouvoir comparer
les résultats. Les méthodes 2 et 3 fournissent un résultat similaire tandis que le spectre de la
méthode 1 est assez éloigné. L’échantillon s’est donc dégradé thermiquement lors de l’acquisition
avec la méthode 1. Pour la suite, la méthode 2 est utilisée pour l’acquisition des spectres Raman.
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Annexe C
Présentation de l’ATG
Les analyses thermogravimétriques (ATG) permettent de réaliser les études cinétiques de com-
bustion d’une très faible quantité de char sous forme de poudre par mesure de la perte en masse
de l’échantillon solide au cours du temps. Le système permet le contrôle précis de la température
et de l’atmosphère gazeuse réactive.
Les analyses ont été réalisées au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse avec un analyseur
TGA Q600 de chez TA Instruments. L’appareil est composé d’une enceinte cylindrique étanche
de 22,86 mm de diamètre et 174 mm de longueur entourée par un four. Ce dernier permet
le fonctionnement de l’appareil avec un programme de température ﬁxé par l’utilisateur. A
l’intérieur de l’enceinte sont placés deux bras dont l’extrémité permet d’accueillir un creuset.
Un creuset vide est utilisé comme référence tandis que le second contient l’échantillon solide à
analyser. La température des creusets est suivie en continu à l’aide d’un thermocouple. Pour
nos expériences, un creuset en alumine de 5,5 mm de diamètre interne et 4 mm de hauteur a
été sélectionné. Il est généralement employé dans la littérature pour les études cinétiques de
combustion du char.
Les particules de char utilisées pour l’étude cinétique de combustion en conditions isothermes
ont été obtenues par pyrolyse rapide des granulés d’écorce de hêtre à 850˚ C dans un réacteur
à lit ﬂuidisé. Le protocole de préparation et la caractérisation de ces chars (PEL850) ont été
détaillés dans le chapitre 1. Ce char a été broyé de telle sorte à obtenir de ﬁnes particules. Le
diamètre équivalent surfacique (diamètre de sauter) a été déterminé par granulométrie laser. Il
est égal à 25 µm.
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Annexe D
Détermination du modèle du noyau
rétrécissant
In the case of a non-porous particle, a carbon mass balance on the char particle can be written
as follows :
dnc
dt
= −k(Tp) · h
(
PO2,s
)
· Sp (D.1)
where nc represents the amount of carbon in the char (mol) and Sp is the surface of the char
particle (m2). They are deﬁned by the following expressions :
nc =
4
3
π ·R3c ·
ρt,c (1− εp)xc
Mc
(D.2)
Sp = 4πR2c (D.3)
where Rc is the radius on the unreacted core of the char particle (m). By diﬀerentiating Equation
(D.1), we obtained :
dRc
dt
= − Mc
ρt,c (1− εp)xc · k(Tp) · h
(
PO2,s
)
(D.4)
The unreacted core Rc of the char particle can be expressed in term of conversion rate X :
X = 1−
(
Rc
rg
)3
(D.5)
where rg is the initial grain radius of the char particle.
Considering that the external surface area of the non-porous particle is expressed by S0 = 3/rg,
Equation (D.4) becomes :
dX
dt
=
S0Mc
ρt,c (1− εp)xc · k(Tp) · h
(
PO2,s
)
· (1−X)2/3 (D.6)
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Annexe E
Détermination du paramètre θ lors
de la gazéification du char
The two following reactions are considered :
CHxOy + (1− y)H2O −→ CO+
(
1− y +
x
2
)
H2 (E.1)
CO+H2O→ CO2 +H2 (E.2)
The rate of Reactions (E.1) and (E.2) are given by r1 and r2, respectively. The molar ﬂow rates
of CO, CO2 and H2 are then calculated by the following expressions :
n˙CO = r1 − r2 (E.3)
n˙CO2 = r2 (E.4)
n˙H2 =
(
1− y + x
2
)
r1 + r2 (E.5)
By combining Equations (E.3), (E.4) and (E.5), we obtain :
n˙H2 =
(
1− y + x
2
)
n˙CO + n˙CO2
(
2− y + x
2
)
(E.6)
Finally, for x = y = 0, Equation E.6 becomes :
θ =
n˙H2
n˙CO + 2 · n˙CO2
= 1 (E.7)
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Résumé :
La conversion thermochimique à haute température (>700˚ C) de la biomasse en double lit ﬂuidisé
circulant est une voie alternative aux énergies fossiles (pétrole, charbon) pour la production d’un
gaz de synthèse à haute valeur énergétique, utilisable dans de nombreuses applications. L’objectif
de cette thèse est de développer des méthodologies et des outils théoriques et expérimentaux
permettant d’accéder aux cinétiques des transformations élémentaires (pyrolyse de la biomasse,
gazéiﬁcation et combustion du char, craquage et reformage des goudrons) présentes dans le
procédé de gazéiﬁcation de la biomasse en double lit ﬂuidisé circulant.
Dans un premier temps, un mini-réacteur à lit ﬂuidisé fonctionnant entre 300 et 1000˚ C avec une
alimentation en gaz parfaitement contrôlée (N2, O2, H2, H2O et goudrons) a été conçu et mis au
point au Laboratoire de Génie Chimique de Toulouse. Un système d’échantillonnage et d’analyse
de la phase gaz permet de quantiﬁer en continu les fractions molaires des gaz incondensables
et des goudrons produits. Une étude hydrodynamique et thermique a permis de déterminer les
points de fonctionnement du réacteur pour chaque transformation élémentaire étudiée.
Dans un second temps, les études de gazéiﬁcation et de combustion du char ont été réalisées
dans le mini-réacteur à lit ﬂuidisé. L’inﬂuence de nombreux paramètres opératoires (température,
pression partielle des diﬀérents constituants) a permis de comprendre la formation des diﬀérents
produits et de modéliser les cinétiques de transformation du solide. Dans le cas de la combustion
du char, un mécanisme réactionnel a également été établi et la cinétique obtenue en lit ﬂuidisé
a été comparée à celle déterminée par analyse thermogravimétrique.
Enﬁn, une étude sur le reformage d’un goudron modèle (toluène) en lit ﬂuidisé a mis en évidence
l’eﬀet de l’atmosphère réactionnelle sur le mécanisme de dégradation du toluène sur l’olivine et
le char.
Mots clés : Gazéiﬁcation, Combustion, Biomasse, Char, Cinétique, Lit Fluidisé, Goudron.
Abstract :
The thermochemical conversion of biomass at high temperature (>700˚ C) in Fast Internally
Circulating Fluidized Bed (FICFB) is a promising alternative route to fossil fuels (oil, coal) to
produce syngas which can be used in several applications. The aim of the present work is to
develop methodologies as well as theoretical and experimental tools for determining the intrinsic
kinetic of biomass transformations (biomass pyrolysis, char gasiﬁcation and combustion, cracking
and reforming of tars).
Firstly, a ﬂuidized bed reactor has been designed and built at the Laboratory of Chemical
Engineering (LGC). This reactor can operate for temperatures between 20 and 1000˚ C with
a well-deﬁned gas supply (N2, O2, H2, H2O and tars). A sampling and analysis gas system
enables the continuous quantiﬁcation of the non-condensable gases and tars molar fractions. A
hydrodynamic and thermal study enabled the determination of the operating conditions for each
experimental study.
Secondly, the char gasiﬁcation and combustion was performed in the ﬂuidized bed reactor. The
inﬂuence of the operating conditions (temperature and compounds partial pressure) led to the
modelling of the diﬀerent solid transformation kinetics. Besides, in the case of char combustion,
a reaction scheme was proposed and the kinetic obtained in the ﬂuidized bed was compared to
that obtained in a thermogravimetric analyzer.
Finally, a study on the tar reforming in a ﬂuidized bed reactor highlighted the eﬀect of the
reactive atmosphere on the reaction scheme of toluene conversion over olivine and char.
Keywords : Gasiﬁcation, Combustion, Biomass, Char, Kinetic, Fluidized bed, Tar.
